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LA  Milchsäure 
L1A  Milchsäuremonomer 
LnA  Milchsäureoligomer, 2 ≤ n ≤ 100 
LD  Lactid 
PLA  polylactic acid, Polymilchsäure 
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WHSV Weight hourly space velocity 
XRD  Röntgenpulverdiffraktometrie  

1 
 
1 Einleitung und Aufgabenstellung 
Neben der Industrialisierung im 19. Jahrhundert ist die Verknappung des Rohöls der 
entscheidende Wendepunkt in der Neuzeit. Der Organisation erdölexportierender 
Länder (OPEC) zu Folge, wird in den kommenden 40 Jahren das Rohöl aufgebraucht 
sein. Die Nachfrage wird dessen ungeachtet weiter steigen und im Jahr 2030 auf 
105,5 Millionen Barrel pro Tag angewachsen sein - ein Wachstum von 23 % [1]. 
Das globale Ölfördermaximum wurde jedoch bereits überschritten, da heutzutage 
werden nur noch kleinere, schwer zu erreichende, kostenintensive Ölfelder entdeckt. 
Des Weiteren wird auch die alternative, aufwendige Gewinnung aus Ölsand den 
Preis pro Barrel ansteigen lassen, und die Bedeutung von Rohöl somit vom Massen- 
zum Nischenrohstoff reduzieren. Erneuerbare Rohstoffe können und müssen, auf 
lange Zeit gesehen, einen Großteil des Rohöls substituieren. 
Die Herausforderung des noch jungen 21. Jahrhunderts liegt in der Ablösung der 
mehr als hundertjährigen und detailliert erforschten Petrochemie. Die Chemie der 
erneuerbaren Ressourcen steckt noch in den Kinderschuhen und steht nunmehr 
einer komplexen Aufgabenstellung gegenüber. Neue Technologien müssen erforscht 
werden, lokalspezifische Verunreinigungen berücksichtigt und die Versorgungs-
sicherheit auch bei möglichen Ernteausfällen und Saatfolgen gewährleistet werden. 
Parallel zum Ölpreis wird der Preis von nachwachsenden Rohstoffen angesichts der 
zukünftig stark wachsenden Nachfrage ansteigen [2]. Dies darf jedoch keine 
Verteuerung bzw. Verknappung der Nahrungsmittel zur Folge haben. 
Der Wandel birgt, dessen ungeachtet, auch enorme Chancen in sich. Die Natur nutzt 
das Kohlenstoffdioxid der Atmosphäre und baut ein Kohlenstoffgerüst auf, welches 
spezifisch genutzt werden kann. Der Klimawandel wird gehemmt. Ferner werden die 
Produktionsprozesse durch die Dezentralisierung der Rohstoffe politisch 
unabhängiger. 
Ein nachhaltiges Forschungsgebiet umfasst Biopolymere.  Das Ziel dieser Arbeit liegt 
unter anderem in der Verfahrensoptimierung des Polymilchsäure-Precursors Lactid. 
Dieser wird in laufenden Anlagen durch die Präpolymerisation von Milchsäure und 
die anschließende homogenkatalysierte Depolymerisation hergestellt [8]. Die beiden 
2 
 
genannten Verfahrensschritte sollen durch die direkte Lactidsynthese aus fermentativ 
hergestellter wässriger Milchsäure substituiert werden. 
Der Erfolg des gerade eingeschlagenen nachhaltigen Weges hängt entscheidend 
von den politischen Rahmenbedingungen ab. Diese können eine 
Technologiediffusion beschleunigen, aber auch hemmen [3]. Ein kleiner Schritt wird 
durch die Europäische Union im Rahmen des EuroBioRefs (European Multilevel 
Integrated Biorefinery Design for Sustainable Biomass Processing) gegangen. Das 
Ziel des ehrgeizigen Projekts, welches 28 Konsortiumsmitglieder aus 14 
europäischen Nationen umfasst, besteht in der Entwicklung einer Bioraffinerie, 
welche verschiedenste Biomassen, beispielsweise Cellulose oder Hemicellulose, 
nicht essbare Ölpflanzen und Lignin, in unterschiedliche Produkte wandelt. Das 
Spektrum reicht von Chemikalien bis zu Luftfahrttreibstoff [4]. 
Ein Teilprojekt wird vom Lehrstuhl für Technische Chemie und Heterogene Katalyse 
übernommen und umfasst die Veresterungsreaktion von Acrylsäure und n-Butanol zu 
n-Butylacrylat, basierend auf nachwachsenden Rohstoffen. Die technische, 
großindustrielle Umsetzung dieser Reaktion wird vorwiegend homogenkatalysiert in 
der Flüssigphase durchgeführt [5-7]. Das weitere Ziel dieser Arbeit ist die Veresterung 
in Gegenwart saurer Heterogenkatalysatoren in einer kontinuierlichen Anlage zu 
untersuchen.  
Des Weiteren sollen durch den Einsatz von Heterogenkatalysatoren in der Synthese 
von Lactid und n-Butylacrylat die jeweiligen Verfahren ökonomischer und 
ökologischer gestaltet werden. Durch den Aufbau von kontinuierlich betriebenen 
Laboranlagen soll die Gasphasenreaktion realisiert werden. Die üblichen 
Verweilzeiten von mehreren Stunden können infolgedessen auf wenige Sekunden 
reduziert werden, so dass eine optimierte Raumzeitausbeute erreicht werden kann. 
Zusätzlich werden die toxischen und korrosiven Eigenschaften der homogenen 
Katalyse umgangen und die Separation und Regeneration wird erleichtert bzw. erst 
ermöglicht [9-12]. 
Sowohl Lactid als auch n-Butylacrylat sind Zwischenprodukte für die 
Polymerindustrie. Diese verschlingt zirka 4 % des gesamten Erdölverbrauchs - das 
Einsparungspotential wäre demzufolge enorm [13]. 
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2 Allgemeiner Teil 
2.1 Polymilchsäure 
Polymilchsäure (polylactic acid, PLA) ist ein aliphatischer, optisch aktiver Polyester 
(Abbildung 2-1), welcher sich aufgrund seiner Nachhaltigkeit von konventionellen, 
ölbasierten Kunststoffen abgrenzt. PLA wird zu einhundert Prozent aus 
nachwachsenden Rohstoffen gewonnen und zeichnet sich durch seine 
Kompostierbarkeit aus [2, 14-16]. Demzufolge erfüllt es beide gängigen Definitionen von 
Biokunststoff (Nachhaltigkeit und Kompostierbarkeit) und kann als solcher bezeichnet 
werden [17]. 
 
Abbildung 2-1 Polymilchsäure 
Die hervorragenden und konkurrenzfähigen physikalischen, mechanischen und 
biologischen Eigenschaften ermöglichen ein breites Einsatzgebiet. Der optisch aktive 
Kunststoff kann hierzu funktionsorientiert hergestellt werden [18-19].  
PLA wird beispielsweise seit mehreren Jahrzehnten in der Medizintechnik eingesetzt. 
Der implantierte Kunststoff baut sich nach einer genau definierten, einstellbaren Zeit 
biologisch ab und ein weiterer Eingriff ist überflüssig. Ferner wird PLA als 
Verpackungsmaterial eingesetzt. Speziell die Geschmacksneutralität und die 
Geruchsresistenz sind für die Lebensmittelindustrie von Interesse [20]. Ausserdem 
besteht für die Herstellung von Textilfasern und Folien eine direkte Konkurrenz zu 
kommerziellen, nicht regenerativen Kunststoffen [21]. 
Mittlerweile ist infolge des akzeptablen Preises eine große Marktakzeptanz 
entstanden. Somit hat das Polymer, in Form von kompostierbaren 
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Einwegtragetaschen im Supermarkt, Einwegbechern, Flaschen und Folien für den 
Agrarsektor den Einzug in unseren Alltag gefunden [14, 22]. 
2.1.1 Marktentwicklung 
PLA wird seit mehr als 165 Jahren erforscht [23]. In diesem Zeitraum wurden mehrere 
Versuche unternommen, Milchsäure zu polymerisieren. Eine kommerzielle 
Herstellung wurde jedoch durchgehend negiert. Schließlich fand PLA seit den 
1960 er Jahren eine Nischenanwendung in der Biomedizin [24]. Erst gegen Ende der 
1980 er Jahre wurde sodann das Potenzial des Polymers entdeckt [25] und im 
Weiteren durch Nature Works, einem damaligem Joint Venture zwischen Cargill Inc. 
und Dow Chemical Company, weiterentwickelt [26-29]. 
Die Pionierarbeit von Nature Works führte im Jahr 2002 in Blair Nebraska, USA, zum 
Bau der ersten kommerziellen Großanlage. Bis heute ist die dortige Jahreskapazität 
an PLA in Höhe von 140 Kt/a unerreicht [21, 30]. Infolge dieser Entwicklung konnte sich 
das Biopolymer in der letzten Dekade gegenüber den konventionellen, ölbasierten 
Kunstoffen wie beispielsweise Polyethylenterephthalat (PET), Polyethylen (PE) oder 
Polystyrol (PS) etablieren [2, 31-32]. Dessen ungeachtet liegt der absolute Marktanteil 
aller Biokunststoffe weiterhin bei etwa einem Prozent (300 Kt/a [33]) der 
Gesamtkunststoffproduktion von ca. 250 Mio.t/a [17]. 
Das Marktwachstum von PLA ist jedoch weiter steigend und kann mit 
überdurchschnittlichen 20 % bis 30 % pro Jahr beziffert werden [17]. Beispielweise 
plant Nature Works den Bau einer weiteren Anlage mit einer Jahreskapazität von 
150 Kt/a. Die hohen Wachstumsraten machen PLA zum hoffnungsvollsten 
Biokunststoff. Einigen Prognosen zu Folge kann der absolute Kunststoffmarktanteil 
5 % bis 10 % erreichen [34]. Eine vollständige Substitution der herkömmlichen 
Kunststoffe ist gleichwohl ausgeschlossen. 
Neben Nature Works haben sich weitere Firmen in dem Sektor etabliert. Als größter 
Konkurrent ist Purac (80 Kt/a) zu nennen. Beide Unternehmen sind zusätzlich 
Marktführer in der Milchsäurefermentation und nutzen das interne Wissen zur 
Polymerherstellung [35]. Purac plant parallel zu Nature Works den Bau einer 
kommerziellen Anlage in Thailand. Die eigene Milchsäureproduktion in Rayong, 
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Thailand könnte als Rohstoffquelle für die PLA Produktion herangezogen werden. 
Die Jahreskapazität soll bei 100 Kt/a liegen [36]. 
Darüber hinaus ist Galactic sowohl in der Milchsäure- als auch in der 
Polymerherstellung (15 Kt/a) aktiv [37]. Hycail, ein finnischer Hersteller, vertreibt 
ebenfalls PLA [38]. Bioplastics plant ferner eine Produktion im brandenburgischen 
Guben. Im Anschluss an die Fertigstellung, welche durch das Ingenieurbüro Uhde 
Inventa-Fischer übernommen wird, soll eine Kapazität in Höhe von 60 Kt/a erzielt 
werden. 
Die positive Entwicklung von PLA resultiert aus einem akzeptablen Preis, welcher 
anwendungsbezogen circa drei- bis zehnmal höher als der vergleichbare ölbasierte 
Kunststoff liegt [39]. Der Kilopreis von Nature Works PLA beträgt derzeit zirka 2,20 € 
bis 3,40 € [38]. 
2.1.2 Konventionelles Herstellungsverfahren, 1. Generation PLA 
PLA durchläuft von der Herstellung bis zur Entsorgung einen geschlossenen 
Lebenszyklus, welcher sowohl biotechnologische als auch chemische Prozesse 
beinhaltet (Abbildung 2-2) [2, 18-19, 21, 37, 40-42].  
Die Basis des zyklischen PLA Prozesses bilden Kohlendioxid und Wasser. Mittels 
Photosynthese wird daraus der nachwachsende Rohstoff gebildet. Üblicherweise 
wird Mais, aufgrund des hohen Stärkeanteils und der Versorgungssicherheit als 
Kohlenstoffquelle genutzt. Darüber hinaus kann die benötigte Stärke aus Reis, 
Zuckerrüben, Zuckerrohr, Weizen und Süßkartoffeln gewonnen werden. Ferner 
eignet sich Biomasse, speziell Cellulose bzw. Lingnocellulose als PLA Rohstoff. 
Das Kohlenstoffgerüst wird in Form von Stärke nach dem Ernten von den restlichen 
Bestandteilen, den Proteinen, den nichttierischen Fetten und den Ballaststoffen, 
getrennt. Anschließend erfolgt die enzymatische Hydrolyse der Stärke zu Glucose. 
Bei der Nutzung von nachhaltigen, nachwachsenden Kohlenstoffquellen der Natur 
kann der gesamte PLA Prozess nahezu kohlenstoffdioxidneutral betrieben werden. 
Bei der Energieversorgung des Prozesses wird zwar Kohlendioxid produziert bzw. 
emittiert, jedoch wird ein großer Teil bei der Photosynthese zum Aufbau der Pflanzen 
wieder verbraucht. 
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Abbildung 2-2 PLA Lebenszyklus 
In einem weiteren Prozessschritt wird die optisch aktive Milchsäure (Abbildung 2-3) 
durch Fermentation hergestellt. Durch die Wahl der Bakterien kann die 
Stereoisomerie bei der Fermentation hochselektiv eingestellt werden [40, 43]. Für das 
konventionelle PLA Herstellungsverfahren wird optisch reine L-Milchsäure benötigt. 
 
Abbildung 2-3 Milchsäureisomere 
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L-Lactid 
Präpolymer 
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Das Gemisch, bestehend aus Milchsäure, Salzen bzw. Additiven zur 
ph-Werteinstellung und weiteren Verunreinigungen, wird in mehreren 
Reinigungsschritten zu 90 %iger wässriger Michsäure konzentriert [37]. Der optische 
Reinheitsgrad von L-Milchsäure liegt bei einem Anteil in Höhe von 99,5 % [41]. Die 
vergleichbare chemische Synthese benötigt durch strengere Prozessbedingungen 
mehr Energie und bildet darüber hinaus das Racemat [44-45]. Aus diesen Gründen 
wird Milchsäure für die PLA Produktion heutzutage fermentativ hergestellt. 
Das fermentativ hergestellte Zwischenprodukt ist ein Gleichgewichtsgemisch, 
bestehend aus Milchsäuremonomer (L1A), Milchsäureoligomeren (LnA, 2≥n≥9) und 
Wasser [46]. Das lineare Dimer (L2A) wird als Lactoylmilchsäure, das lineare Trimer 
(L3A) als Lactoyl-Lactoylmilchsäure usw. bezeichnet [47]. 
Aus dem Gleichgewichtsgemisch kann PLA traditionell über zwei Synthesewege 
hergestellt werden [8, 37]. Die direkte Polykondensation (polycondensation, PC) aus 
konzentrierter wässriger Milchsäure erfolgt unter konstanter Wasserabscheidung. Die 
Gleichgewichtsverschiebung wird durch Spuren von Wasser bzw. Verunreinigungen 
begrenzt und resultiert in niedermolekularer PLA [8, 48]. Durch den Einsatz von 
organischen Lösemitteln [49], und homogenen Katalysatoren (Schwefel- und 
Borsäure)  bei der PC entstehen erhöhte Prozess- und Trennkosten. Ferner wird die 
Racemisierung aufgrund von hohen Temperaturen und Verweilzeiten gesteigert [41]. 
Der Vorteil der alternativen und kommerziell angewandten Ringöffnungs-
polymerisation in der Schmelze (ring opening melt polymerisation, ROMP) ist das 
Erreichen von hochmolekularer PLA [26-29]. Bei dieser Syntheseroute wird die 90 %ige 
Milchsäure im ersten Verdampfer der PLA Anlage auf circa 99 %ige Milchsäure 
konzentriert. In einem weiteren Reaktor erfolgt die Präpolymerisation. Erneut wird 
dem Gemisch bei milden Unterdruckbedingungen (80 mbar bis 500 mbar, 150 °C bis 
190 °C) und ohne Lösungsmittel Wasser entzogen. Das Gleichgewicht verschiebt 
sich zu den Oligomeren und anschließend zu niedermolekularen Polymeren mit 
einem Molekulargewicht von circa 600 g/mol bis 5000 g/mol. Die Präpolymerisation 
der ROP verläuft homogenkatalytisch mittel Schwefelsäure. Durch die Nachteile der 
komplexen und kostenintensiven Abtrennung sowie der Desaktivierung des 
anschließenden Katalysators verläuft die  ROP autokatalytisch. 
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Nach dem Präpolymerreaktor gelangt die Schmelze in den Lactidreaktor. Die 
Depolymerisation, welche auch als back-biting reaction (intramolekulare Zyklisierung) 
bezeichnet wird, erfolgt bei erhöhter Temperatur (180 °C - 220 °C) und gleichzeitig 
reduziertem, minimalem Druck (10 mbar bis 80 mbar). Die Anwesenheit des 
homogenen Zinnkatalysators (Zinnoctoat, Sn(Oct)2 [50-51]) unterdrückt die 
Racemisierung und zyklisiert das niedermolekulare PLA in einer 
Umesterungsreaktion selektiv zu Lactid (LD). Das Produkt wird im gasförmigen 
Aggregatszustand über Kopf abgezogen [37]. 
Lactid, das zyklische Dimer der Milchsäure, existiert aufgrund der optisch aktiven 
Milchsäure in drei stereoisomeren Formen (Abbildung 2-4). Für die Herstellung von 
PLA wird nach Stand der Technik L-Lactid benötigt. 
 
Abbildung 2-4 Lactidisomere 
Damit die gewünschten mechanischen Eigenschaften erreicht werden und der 
ohnehin niedrige Schmelzpunkt nicht weiter verringert wird, muss der Gehalt an 
meso-Lactid gering gehalten werden. Zusätzlich hängt auch das erzielbare PLA 
Molekulargewicht stark von der Reinheit des Lactids ab. Jede Hydroxylgruppe eines 
Monomers stellt ein Startzentrum für die Polymerisation dar und vermindert die 
Kettenlänge des Polymers. Aus diesem Grund muss die Konzentration des 
Monomers gering gehalten werden. Weitere Verunreinigungen, wie beispielsweise 
Wasser und das lineare Dimer, stellen ebenfalls Inhibitoren für die Polymerisierung 
dar. Infolgedessen gelangt der rohe LD Dampf in die Aufbereitungseinheit. Dort wird 
L-Lactid mittels lösemittelfreier Destillation von Verunreinigungen und dem 
Hauptnebenprodukt, meso-Lactid, getrennt. Die Trennung von L- und meso-Lactid 
kann trotz der identischen Summenformel und funktionellen Gruppen aufgrund der 
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Siededifferenz realisiert werden. D-Lactid entsteht aufgrund der Stereoisomerie der 
L-Milchsäure nur in Spuren. 
Das optisch reine L-Lactid wird schließlich bei der ROMP im Polymerisationsreaktor 
zu hochmolekularer PLA gewandelt. Die thermischen, mechanischen und 
bioabbaubaren Eigenschaften hängen von der Isomerie des Polymers ab und 
können nach Bedarf, durch Zumischen von meso- und D-Lactid eingestellt werden. 
Wenn der Kunststoff nicht mehr benötigt wird, erfolgt der letzte Abschnitt im 
Lebenszyklus (Abbildung 2-2): PLA wird kompostiert. In Anwesenheit von Wasser 
hydrolysiert der Kunststoff in kleine Moleküle. Mikroorganismen zersetzten PLA ab 
einem Molekulargewicht von circa 40.000 g/mol in Kohlendioxid und Wasser. Die 
Abbaurate hängt entscheidend von der Temperatur, der Feuchtigkeit der Umgebung 
und von der Größe der Kunststoffpartikel ab [22, 52]. 
2.1.3 Neueste Forschungsaktivitäten, 2. Generation PLA 
Ungeachtet der jüngsten Marktsteigerungen und der hohen Wachstumsraten des 
Biopolymers ist PLA ökonomisch bis heute keine Alternative zu den ölbasierten 
Kunststoffen. Ferner ist die thermische Belastbarkeit von Poly-L-Milchsäure 
(poly-(L-lactic acid), PLLA) stark begrenzt [32]. Das optisch reine PLLA hat eine 
Glasübergangstemperatur TG von ca. 55 °C bis 60 °C und einen Schmelzpunkt θ von 
120 °C bis 180 °C [32, 38, 49, 53]. Diese Umstände begründen die neuesten 
Forschungsaktivitäten auf dem Gebiet von PLA und zeigen neue Perspektiven zu 
dem in Kapitel 2.1.2 beschriebenen Verfahren. 
Zum einen wird an der Mischung verschiedenster Copolymere geforscht. Neben den 
ölbasierten Polymeren und den Biopolymeren (glycolic acid, GA [54]) haben vor allem 
die verschiedenen PLA Homopolymere der optisch aktiven Milchsäure maßgeblichen 
Einfluss auf die Eigenschaften des Mischpolymers [18]. Beispielsweise kann die 
beschränkte thermische Belastbarkeit von PLLA durch die Beimischung des auf 
D-Lactid basierenden Homopolymers, Poly-D-Milchsäure (poly-(D-lactic acid), PDLA) 
verbessert werden. Der Stereokomplex, bestehend aus jeweils 50 % der beiden 
obigen Homopolymere, schmilzt bei einer Temperatur von 230 °C [53]. Purac betreibt 
bereits eine D-Lactid Anlage in Spanien mit einer Kapazität von zirka 5 Kt/a. Das 
10 
 
D-Lactid wird für die Produktion von thermisch stabilem PLLA/PDLA Polymer 
genutzt. 
Des Weiteren wird an einem energie- und ressourcensparenden Prozess 
geforscht [55-58]. Der Fokus liegt dabei, parallel zur vorliegenden Dissertation, in der 
Reduzierung der Prozessschritte der Prä- und Depolymerisation sowie der 
Substitution der toxischen homogenen Katalyse. 
2.1.4 Lactid 
Lactid (LD), das zyklische Dimer der Milchsäure wird ausschließlich als 
Zwischenprodukt für PLA hergestellt (Kapitel 2.1.2). Die lösemittelfreie LD Synthese 
aus Milchsäure ist aufgrund der günstigen Ressourcen sowohl das ökonomischste 
als auch das ökologischste Verfahren. Aus diesem Grund haben sich alle 
Forschungsaktivitäten der letzten Jahrzehnte auf die Präpolymerisation der 
Milchsäure und die anschließende Depolymerisation der niedermolekularen PLA 
konzentriert. Diese Verfahrensschritte haben sich durch hohe Ausbeuten und geringe 
Racemisierung ausgezeichnet und konnten großtechnisch umgesetzt werden. 
Neueste Forschungsaktivitäten versuchen diesen Prozess zu optimieren [55-58]. Die 
Prä- und Depolymerisation soll umgangen werden und Lactid direkt aus wässriger 
Milchsäure hergestellt werden. 
In der Literatur [55] wird ein neuartiges zweistufiges Verfahren beschrieben. Der 
wässrigen Milchsäure wird mittels Vakuumdestillation das freie Wasser entzogen. Im 
Gegensatz zur konventionellen Präpolymerisation wird keine niedermolekulare PLA, 
sondern ein Gemisch aus verschiedenen höheren Oligomeren synthetisiert. Der 
Polymerisationsgrad liegt zwischen 1,59 und 2,63. Bei dieser 
Gleichgewichtsverschiebung zu höheren Oligomeren entsteht LD. Dieses Verhalten 
konnte bereits bei Untersuchungen an unserem Lehrstuhl für Technische Chemie 
und Heterogene Katalyse eruiert werden [59]. Anschließend an die 
Wasserabscheidung wird das komplexe Produktspektrum, bestehend aus Monomer, 
Dimer, LD und Oligomeren durch eine aufwendige Vakuumdestillation getrennt. 
Aufgrund der geringen Siededifferenzen von LD und dem linearen Dimer der 
Milchsäure ist die technische Umsetzung durch eine einfache Destillation fragwürdig. 
11 
 
Die beschriebene LD Herstellung erscheint folglich aus verfahrenstechnischer Sicht 
als nicht konkurrenzfähig zum bestehenden Prozess (Kapitel 2.1.2). 
Ferner wurde ein direktes, kontinuierliches Verfahren bei Umgebungsdruck 
publiziert [56]. Ein Trägergasstrom wird erhitzt und verdampft die Milchsäure. Das 
Gasgemisch strömt über einen Festbettreaktor. Als Katalysatoren wurden amorphe 
Oxide und Ionenaustauscherharze untersucht. Der Einsatz von Harzen, speziell 
Amberlyst 15 erscheint bei Temperaturen jenseits von 200 °C als sinnlos. Bei diesen 
Bedingungen werden die sulfonsauren Gruppen des Harzes mit dem 
Reaktionsgemisch ausgespült. Der Katalysator desaktiviert bzw. wird nicht 
regenerierbar zerstört. Ferner kann bei dem herrschenden Umgebungsdruck und 
einer maximalen Temperatur von 225 °C nicht von einer Verdampfung der 
Milchsäure, speziell der Oligomere, gesprochen werden. 
Dessen ungeachtet katalysieren die amorphen Aluminium- und Siliziumdioxide 
Ausbeuten in Höhe von 30 % bis 34 % und zeigen die prinzipielle Möglichkeit der 
direkten Synthese von LD aus wässriger Milchsäure. 
Die Erweiterung der beiden obigen Untersuchungen konnte erneut die Bildung von 
LD aufzeigen [58]. Dabei konnte gezeigt werden, dass ein hoher Anteil an dem 
linearen Dimer vorteilhaft für die direkte Synthese von LD ist. Die Lactoylmilchsäure 
gilt als notwendige Vorstufe für die LD Bildung. 
Die zusammengefassten Ergebnisse begründen weitere Forschungsaktivitäten auf 
dem Gebiet der direkten Synthese von LD aus wässriger, handelsüblicher 90 %iger, 
fermentierter Michsäure.  
Die Aufgabe der vorliegenden Dissertation ist die Substitution der Präpolymerisation 
der wässrigen Milchsäure und der anschließenden Depolymerisation der 
niedermolekularen PLA durch eine direkte Umwandlung der wässrigen Milchsäure in 
Lactid. Durch die Minimierung der Verfahrensschritte können Energie und 
infolgedessen Ressourcen eingespart werden. Ferner soll auf die homogene 
Katalyse, welche durch enormen Aufwand vom Reaktionsgemisch zu trennen ist, 
verzichtet werden. Dementsprechend entfallen Salzfrachten, welche durch die 
Neutralisation des nicht regenerierbaren homogenen Katalysators entstehen. Die 
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heterogene Katalyse stellt eine Schlüsseltechnologie zur Überwindung der oben 
genannten Problemstellungen dar. 
Das Ziel ist es ein Verfahren zu entwickeln, welches hohe Ausbeuten an LD aus 
wässriger Milchsäure generiert. Das heterogene Katalysatorsystem soll LD selektiv 
herstellen und gleichzeitig die Racemisierung gering halten. Zusätzlich soll die 
Verweilzeit der Prä- und Depolymerisation, welche mehrere Stunden beträgt, auf 
wenige Sekunden mittels der Gasphasenreaktion minimiert werden. Die 
Raum-Zeit-Ausbeute könnte dementsprechend wesentlich verbessert werden. 
Der gesamte PLA Prozess könnte infolgedessen noch ökologischer und vor allem 
ökonomischer werden. 
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2.2 n-Butylacrylat 
n-Butylacrylat (BA) wird zur Herstellung von Homo- (Abbildung 2-5) bzw. 
Copolymeren genutzt, welche als Anwendungen in Kunstoffen, Lacken, Farben, 
Klebstoffen, Versiegelungsmitteln und Superabsorbern wieder zu finden sind [60]. 
 
Abbildung 2-5 Poly-n-butylacrylat PBA 
n-Butylacrylat wird in Gegenwart von Protonen durch eine reversible Veresterung von 
Acrylsäure und n-Butanol gebildet (Abbildung 2-6) [61-62]. 
 
Abbildung 2-6 Veresterungsreaktion von AA und BuOH zu BA 
Die Veresterung von Acrylsäure (AA) und n-Butanol (BuOH) ist eine 
Gleichgewichtsreaktion. Der Umsatz ist folglich durch die Gleichgewichtskonstante 
limitiert. Bei stöchiometrischer Reaktionsfahrweise wird ein Gemisch synthetisiert, 
welches aufgrund der geringen Siededifferenzen, speziell der Säure und des Esters, 
nicht durch eine einfache Destillation trennbar ist (Tabelle 2-1) [5]. 
14 
 
Tabelle 2-1 Siedepunkte der Reaktionsteilnehmer 
Substanz Siedetemperatur [°C] 
Wasser 100 
n-Butanol 118 
Acrylsäure 141 
n-Butylacrylat 148 
 
Eine Überschussfahrweise an n-Butanol verschiebt zwar das Gleichgewicht in 
Richtung der Produkte und reduziert den Acrylsäureanteil, jedoch kommt es zu einer 
vermehrten Bildung von Dibutylether [63]. Das Nebenprodukt entsteht bei der 
Kondensation von zwei n-Butanolmolekülen (Abbildung 2-7). 
 
Abbildung 2-7 Nebenreaktion, Kondensation von BuOH zu DBE 
Die Selektivität von n-Butylacrylat wird dementsprechend reduziert. Ferner siedet 
Dibutylether bei einer Temperatur von 141 °C und kann, analog zur Säure, thermisch 
nicht vom Produkt getrennt werden. 
Alternativ kann der Umsatz durch die Separation einzelner Reaktionsteilnehmer aus 
dem System gesteigert werden. Wasser, n-Butanol und n-Butylacrylat bilden ein 
azeotropes Gemisch und können durch eine Destillation entfernt werden. Ferner 
können zusätzliche azeotropbildende Lösemittel wie beispielsweise Chloroform oder 
Toluol eingesetzt werden. Diese reduzieren den Siedepunkt und schleppen selektiv 
das entstehende Wasser aus dem System. 
2.2.1 Konventionelle Herstellungsverfahren 
Die Herstellung von n-Butylacrylat wird lösemittelfrei in der Flüssigphase bei zirka 
80 °C bis 130 °C durchgeführt. Die verfahrenstechnische Umsetzung wird durch 
einen oder mehrere Veresterungsreaktoren und eine Vielzahl von Trennungsstufen 
geprägt [5, 64-66]. Die Verfahren lassen sich ferner durch die Wahl des 
Katalysatorsystems differenzieren. Es existieren homogene und heterogene 
Varianten. 
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Bei dem homogenkatalysierten Verfahren werden Acrylsäure und n-Butanol 
kontinuierlich mit einem sauren Katalysator und einem Inhibitor, welcher die freie 
radikalische Polymerisation von Acrylsäure und dem Produkt verhindert, in das 
System geleitet. Schwefelsäure [67] und Sulfonsäuren [68] (Methan-, Benzol- oder 
Toluolsulfonsäure [5, 64]) haben sich als homogene Säuren bewährt. Ferner erweisen 
sich Hydrochinon und Phenothiazine als zweckmäßige Inhibitoren [64]. 
Das Eduktgemisch reagiert im unteren Teil des Veresterungsreaktors bei erhöhter 
Temperatur im Bereich von 80 °C bis 130 °C und bei gleichzeitig anliegendem 
Unterdruck. Die relativ milden Bedingungen sollen die Polymerisation sowie die 
Nebenproduktbildung unterdrücken. Neben Dibutylether (Abbildung 2-7) können 
Additionen von Wasser, Acrylsäure und n-Butanol an den Doppelbindungen von 
Acrylsäure und n-Butylacrylat erfolgen. 
Das Reaktionsgemisch wird im Anschluss an die Veresterungsreaktion bereits im 
oberen Teil des Veresterungsreaktors fraktioniert. Das azeotrope Gasgemisch, 
bestehend aus n-Butylacrylat, n-Butanol, Wasser und leichtflüchtigen 
Nebenprodukten, wird über Kopf abgezogen und in einen Kondensator geleitet. Dort 
bilden sich eine wässrige und eine organische Phase. n-Butylacrylat ist nicht in 
Wasser mischbar und aus diesem Grund vorwiegend in der organischen Phase zu 
finden. Die mit n-Butylacrylat angereicherte Phase wird in weiteren 
Reinigungsschritten zur Produktisolation aufgearbeitet. Des Weiteren wird der n-
Butanolanteil aus der wässrigen Phase getrennt und zurück in den 
Veresterungsreaktor geführt [5, 64, 69]. 
Der flüssige Sumpfrückstand des Reaktors, bestehend aus Acrylsäure, Katalysator, 
Inhibitor und niedermolekularen Polymeren, wird kontinuierlich abgezogen. Bei der 
Neutralisation des homogenen Katalysators durch Natriumhydroxid fallen 
umweltschädliche Salzfrachten an. Diese müssen entweder entsorgt oder aufwendig 
recycelt und rückgeführt werden [5, 64, 69]. Ferner können die schwersiedenden 
Nebenprodukte basisch katalysiert in die Ausgangsstoffe umgewandelt werden [70]. 
Alternativ werden seit Jahrzehnten Veresterungen mit Hilfe der heterogenen Katalyse 
durchgeführt [71]. In kontinuierlichen Prozessen kann der Heterogenkatalysator in 
einem Festbettreaktor, durchströmt von Edukten, fixiert werden [72]. Ferner kann der 
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Katalysator zusammen mit den Edukten in einem Rührreaktor vorgelegt werden [73]. 
Die Trennung vom Reaktionsgemisch ist jeweils trivial. 
Die Veresterung von Acrylsäure und n-Butanol wurde durch verschiedenste, 
heterogene Katalysatorsysteme in der Flüssigphase untersucht. Beispielsweise 
wurden caesiumdotierte Heteropolysäuren [62], Heteropolysäuren auf Aktivkohle [74] 
Zeolithe [62], Oxide [62] und Ionenaustauscherharze [60] eingesetzt. 
Die publizierten Versuche können nach den einzelnen Bedingungen differenziert 
werden. Die Batchversuche in der Flüssigphase ohne Wasserseparation 
katalysierten sehr selektive Ergebnisse zwischen 88,5 % und 95,6 %. Der Umsatz 
schwankte jedoch mit dem Katalysatorsystem. Der Einsatz von caesiumdotierten 
Heteropolysäuren katalysierte 15,6 % bzw. 19,0 %, das sulfatisierte Zirkonoxid 
erreichte einen Umsatz in Höhe von 14,2 %. Die eingesetzten Zeolithe (H-ZSM-5, 
Faujasit, Mordenit) sowie die Oxide bzw. Mischoxide (Nb2O5∙nH2O, WO3/ZrO2, 
TiO2/SiO2, SiO2/Al2O3) erwiesen sich als inaktive mit 0,0 % bis 2,3 % Umsatz. 
Polymere Ionenaustauscherharze zeigten die höchsten Aktivitäten der 
Heterogenkatalysatoren (Amberlyst 15 33,6 %, Nafion-H 61,1 %, Nafion-SiO2 
16,3 %) [62]. Des Weiteren wurden Batchversuche mit Wasserseparation 
durchgeführt. Die Umsätze der eingesetzten Heteropolysäuren auf Aktivkohle lagen 
azeotropabhängig zwischen 93 % und 94 %. Die Selektivität wurde mit 94 % 
angegeben [74]. 
Die aufgelisteten Katalysatoren sind ausnahmslos den Homogenkatalysatoren 
aufgrund der geringeren Aktivität bzw. Selektivität unterlegen. Einzig die intensiv 
untersuchten Ionenaustauscherharze konnten eine befriedigende Ausbeute in der 
Flüssigphasenveresterung liefern [60, 75-76]. Aus diesem Grund finden 
Ionenaustauscherharze industrielle Anwendung (Arkema [72], BASF [77]) bei der 
Veresterung von Acrylsäure und n-Butanol zu n-Butylacrylat. 
2.2.2 EuroBioRef 
Unter der Schirmherrschaft der Europäischen Union haben sich 28 
Konsortiumsmitglieder aus 14 europäischen Nationen im Rahmen des EuroBioRefs 
(European Multilevel Integrated Biorefinery Design for Sustainable Biomass 
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Processing) zusammengeschlossen. Das Ziel des ehrgeizigen Projektes besteht in 
der Entwicklung einer Bioraffinerie, welche verschiedenste Biomassen wie 
beispielsweise Cellulose bzw. Hemicellulose, nicht essbare Ölpflanzen und Lignin, in 
unterschiedliche Produkte umwandelt. Das Spektrum reicht von Chemikalien bis zu 
Luftfahrttreibstoff, ausgenommen Biodiesel. Das Projekt wird durch Mittel der 
Europäischen Union in Höhe von 23 Mio.€ und weiteren Industriemitteln in Höhe von 
14,4 Mio.€ finanziert. Die Laufzeit erstreckt sich über vier Jahre. 
Ein Teilprojekt des EuroBioRefs beinhaltet die Veresterung von den biologisch 
gewonnenen Edukten  Acrylsäure und n-Butanol zu n-Butylacrylat. Der Fokus der 
Arbeit soll in der Nutzung nachhaltiger Edukte stehen. Diese können, im Vergleich zu 
konventionell hergestellten Chemikalien, Verunreinigungen aufweisen, welche 
beispielsweise das Katalysatorsystem desaktivieren oder eine vielschichtigere 
Trennung erfordern. 
Das Teilprojekt 5.5.2 beschäftigt sich mit der Veresterung von Acrylsäure und 
n-Butanol, beides hergestellt aus Biomasse, zu n-Butylacrylat. Neben der 
Durchführung einer Reaktivdestillation, welche durch ein weiteres 
Konsortiumsmitglied realisiert wird, ist es die Aufgabe unseres Lehrstuhls für 
Technische Chemie und Heterogene Katalyse die Veresterungsreaktion 
heterogenkatalytisch in der Gasphase zu erforschen. Aus der Literatur sind keine 
derartigen Untersuchungen bekannt. 
Die neuartige Verfahrensentwicklung kann die Raum-Zeit-Ausbeute deutlich 
erhöhen. Ferner soll die auftretende Polymerisation im Sumpf des 
Veresterungsreaktors minimiert werden. So kann die Ausbeute gesteigert werden.  
Des Weiteren soll die homogene Katalyse durch die heterogene Katalyse substituiert 
werden. Dadurch könnte auf teure Speziallegierungen beim Anlagenbau verzichtet 
werden. Die Einsparungen wären ökonomisch direkt in den Fixkosten sowie den 
variablen Wartungskosten spürbar. Darüber hinaus würden umweltbelastende 
Salzfrachten aus der Neutralisation der homogenen Katalysatoren und aufwendige 
bzw. kostenintensive Trennungen entfallen. 
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2.2.3 Regenerative und petrochemische Gewinnung von AA und BuOH 
Acrylsäure kann durch Dehydratisierung fermentierter Michsäure hergestellt 
werden [78-81]. Hohe Ausbeuten wurden mit Hilfe von Na Y Zeolithen erzielt [82-84]. Die 
nachhaltige Acrylsäure wird infolge dieser Route typische Verunreinigungen der 
Milchsäure aufweisen (Kapitel 2.1.2). 
 
Abbildung 2-8 Dehydratisierung von Milchsäure zu Acrylsäure 
Des Weiteren gibt es Forschungsaktivitäten in Bezug auf Glycerin. Dieses 
Biodieselkoppelprodukt kann zu Acrolein überführt werden. In einer folgenden 
Oxidation kann Acrylsäure gewonnen werden [85-87]. 
Acrylsäure wird derzeit noch petrochemisch durch zweistufige Oxidation von Propen 
synthetisiert. Das Verfahren verläuft heterogenkatalytisch [88-91]. 
 
Abbildung 2-9 Zweistufige Oxidation von Propen zu Acrylsäure [7] 
Die regenerative Herstellung von n-Butanol erfolgt durch Fermentation aus 
Biomasse. Der sogenannten ABE Prozess ist in Abbildung 2-10 schematisch 
dargestellt. Bei diesem Verfahren wird neben n-Butanol auch Aceton und Ethanol 
hergestellt [92-96]. 
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Abbildung 2-10 ABE Prozess [96] 
n-Butanol wird großtechnisch durch Hydroformulierung von Propen und 
anschließender Hydrierung hergestellt [7]. 
 
Abbildung 2-11 Hydrofomylierung von Propen zu BuOH  
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2.3 Katalyse 
Zur Zeit werden mehr als 90 % aller chemischen Verfahren katalytisch 
durchgeführt [97]. Dieses enorme Potenzial wurde bereits 1836 durch den Schweden 
Jöns Jakob Berzelius erkannt. Aufbauend auf den Erkenntnissen von Berzelius 
formulierte Wilhelm Ostwald die bis heute gängige Definition der Katalyse: 
„Ein Katalysator ist ein Stoff, der die Geschwindigkeit einer chemischen Reaktion 
erhöht, ohne selbst dabei verbraucht zu werden und ohne die endgültige Lage des 
thermodynamischen Gleichgewichts dieser Reaktion zu verändern.“ [98] 
Dementsprechend bleibt das thermodynamische Gleichgewicht durch den Einsatz 
eines Katalysators unverändert. Lediglich die Reaktionsgeschwindigkeiten werden 
beeinflusst [99]. 
2.3.1 Auswahlkriterien 
Bei der Auswahl eines Katalysators sind drei grundlegende Kriterien zu beachten: die 
Aktivität, die Selektivität und die Stabilität. Ungeachtet der Differenzierung sind die 
drei Eigenschaften voneinander abhängig. In der Praxis muss erfahrungsgemäß ein 
Kompromiss geschlossen werden. Generell haben dabei die Gesamtwirtschaftlichkeit 
des Prozesses und ein störungsfreier Betrieb höchste Priorität. 
Die Aktivität, welche durch die Geschwindigkeitskonstante k beziffert werden kann, 
ist ein Maß für die Umwandlungsrate der Ausgangsstoffe und kann durch die 
Arrhenius-Beziehung definiert werden [99]. 
 𝑘 = 𝐴 ∙ 𝑒−𝐸𝐴𝑅∙𝑇  (1)  
 
Die Geschwindigkeitskonstante wird direkt durch den Katalysator beeinflusst. Dieser 
kann die Aktivierungsenergie EA senken. Die katalysierte Reaktion verläuft auf einem 
energetisch günstigeren Weg und wird somit beschleunigt (Abbildung 2-12). Im 
Vergleich zu einer rein thermischen Reaktionsdurchführung kann die katalysierte 
Reaktion bei reduzierten Temperaturen durchgeführt werden. 
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Abbildung 2-12 Katalytischer Effekt auf Aktivierungsenergien [98] 
Die Selektivität ist bei der Auswahl eines Katalysators in neuerer Zeit bedeutsamer 
geworden als die katalytische Aktivität und beschreibt den Anteil des Ausgangstoffes, 
welcher zum gewünschten Produkt reagiert ist. Ein geeigneter Katalysator kann die 
gewünschte Reaktion beschleunigen und gleichzeitig Neben- und Folgereaktionen 
hemmen. Die Beschleunigung unterschiedlicher Reaktionen wird am Beispiel von 
Synthesegas als Eduktgemisch deutlich. Folglich können Kohlenmonoxid und 
Wasserstoff, abhängig vom Katalysatorsystem, zur Methan- (Ni-Katalysator), 
Methanol- (Cu/Cr/Zn-Oxid) oder Fischer-Tropsch-Synthese (Fe, Co-Katalysator) 
eingesetzt werden. 
Die Stabilität bestimmt die Lebensdauer eines Katalysators und wird durch 
chemische, thermische und mechanische Parameter beeinflusst. Sobald ein 
Katalysator desaktiviert, muss eine Regeneration bzw. ein Austausch erfolgen, 
beides hat eine direkte Auswirkung auf die Wirtschaftlichkeit des Prozesses. 
2.3.2 Heterogene Katalyse 
Des Weiteren wird in der Wissenschaft zwischen Heterogen-, Homogen- und 
Biokatalyse unterschieden. Der vergleichsweise junge und aufstrebende Bereich der 
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Biokatalyse hat einen Anteil von 5 % in Bezug auf chemische Produkte. Das Gros 
der Biokatalysatoren stellen die mehr als 10.000 natürlich vorkommenden Enzyme 
dar. Drei Viertel dieser Enzyme sind bisher noch nicht erforscht. Das zukünftige 
Potenzial der Biokatalyse ist folglich beachtlich [100].  
Biokatalysatoren glänzen in interdisziplinären Anwendungsbereichen durch milde 
Reaktionsbedingungen. Enzyme können, solange das charakteristische und eng 
begrenzte pH-Optimum vorliegt, ohne Druck und Lösemittel sowie bei geringen 
Temperaturen, Reaktionen hochselektiv katalysieren. Beispielsweise wird Milchsäure 
fermentativ mit Hilfe von Enzymen hergestellt. Der Vorteil ist die enantioselektive 
Stoffumwandlung von Stärke in L-Milchsäure. 
Liegt der Katalysator, gelöst im Reaktionsmedium, in der gleichen Phase mit den 
Reaktanden vor, wird von homogener Katalyse gesprochen. Der Vorteil dieser 
Anordnung ist ein hoher Dispersionsgrad aufgrund der nicht vorhandenen 
Diffusionsbarrieren. Dies resultiert in einer hohen Aktivität. Die Reaktionen werden 
eher kinetisch und weniger durch den Stofftransport kontrolliert, dies ermöglicht oft 
höhere Selektivitäten. Ein Beispiel für die Homogenkatalyse ist die mit Zinnoctoat 
durchgeführte Depolymerisierung von niedermolekularer Polymilchsäure [50]. Ferner 
wird die Veresterung von Acrylsäure und n-Butanol durch Schwefelsäure realisiert [5]. 
Nachteilig bei der homogenen Katalyse ist die destillative bzw. extraktive Trennung 
des Katalysators vom Reaktionsgemisch. Des Weiteren entstehen infolge von 
Salzfrachten, welche bei der Neutralisation der Säure bzw. Base anfallen, 
ökologische Entsorgungsprobleme. 
Bei der Heterogenkatalyse liegt der Katalysator in einer getrennten Phase zu den 
Reaktanden vor. Im Allgemeinen ist der Katalysator ein Feststoff und zeichnet sich 
durch lange Betriebszeiten und eine hohe Temperaturbeständigkeit aus. Ferner ist 
keine aufwendige Trennung vom gasförmigen oder flüssigen Reaktionsgemisch 
nötig. Die Katalysatorregeneration ist technisch einfach realisierbar. 
Die heterogenkatalysierte Reaktion findet nur an der Oberfläche statt. Der Ablauf 
kann innerhalb der Grenzschicht in sieben chemische und physikalische Schritte 
unterteilt werden (Abbildung 2-13). 
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Abbildung 2-13 Teilschritte der heterogenen Katalyse [98] 
Neben der eigentlichen chemischen Reaktion (4) ist eine heterogenkatalysierte 
Reaktion durch Transportvorgänge gekennzeichnet. Diese lassen sich durch 
Diffusions- (1-2, 6-7) Adsorptions- (3) und Desorptionsvorgänge (5) 
zusammenfassen. Der entscheidende Faktor bei einer heterogenkatalysierten 
Reaktion ist die adsorptive Bindung der Reaktanden an die Bausteine der 
Katalysatoroberfläche. Dies geschieht aufgrund der Chemiesorption [101]. Die 
physikalische und die Van-der-Waals Adsorption haben einen vernachlässigbaren 
Einfluss. Des Weiteren spielt die Chemiesorption der Edukte an aktiven Zentren 
(Adsorption, 3) und die der Produkte (Desorption, 5) bei der Ermittlung des 
geschwindigkeitsbestimmenden Teilschrittes eine entscheidende Rolle und muss in 
die Mikrokinetik der chemischen Reaktion einbezogen werden. Die konvektiven 
Stofftransportwiderstände sind hingegen vernachlässigbar. Wird die 
Grenzschichtdiffusion in den Gasstrom 
Diffusion vom Poreninneren nach außen 
Desorption der Produkte von der Oberfläche 
Chemische Reaktion 
Adsorption der Edukte an der Oberfläche 
Porendiffusion 
Grenzschichtdiffusion zur Katalysatoroberfläche 
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Kapazitätsgrenze des Katalysators aufgrund der physikalischen Reaktionsschritte 
nicht erreicht, wird von diffusionskontrollierter Kinetik gesprochen. Ist die chemische 
Reaktion der langsamste Teilschritt, wird von reaktionskontrollierter Kinetik 
gesprochen. Die tatsächliche Reaktionsgeschwindigkeit kann demzufolge von der 
maximal möglichen Geschwindigkeit, aufgrund von Diffusionshemmnissen, 
abweichen. Dies kann durch den Katalysatornutzungsgrad η quantifiziert werden. 
 𝜂 = 𝑅𝑒𝑓𝑓 𝑅𝑚𝑎𝑥�  (1)  
 
Der geschwindigkeitsbestimmende Schritt kann aus den dimensionslosen 
Kennzahlen, dem Thiele Modul 𝜙p bzw. der Dammköhlerzahl DaII, abgelesen 
werden. Bei kleinen Werten ist die Reaktionsgeschwindigkeit k klein und die 
Mikrokinetik limitiert die Reaktion. Bei großen Werten ist die 
Diffusionsgeschwindigkeit Deff klein und die Makrokinetik limitiert die Reaktion [102]. 
 𝜙𝑝 = �𝐷𝑎𝐼𝐼 = 𝐿� 2𝑘𝐷𝑒𝑓𝑓𝑅 (2)  
 
Bei der heterogenkatalysierten Gasphasenreaktion wird  grundsätzlich zwischen der 
molekularen und der Knudsen-Diffusion differenziert. Während die Filmdiffusion in 
der Grenzschicht ausschließlich als molekulare Diffusion vorliegt, können beim 
Stofftransport in der Pore sowohl die molekulare als auch die Knudsen-Diffusion 
vorliegen. Beide Diffusionsarten beschreiben die Makrokinetik und können allgemein 
durch das Fick´sche Gesetz umschrieben werden. Das Gesetz setzt den 
Diffusionsstrom J dem effektiven Diffusionskoeffizienten Deff und dem 
Konzentrationsgradienten gleich. Des Weiteren wird die Annahme einer zylindrischen 
Pore zugrundegelegt und es werden eventuell auftretende radiale 
Konzentrationsunterschiede vernachlässigt [102]. 
 𝐽1 = −𝐷𝑒𝑓𝑓 𝑑𝑐1𝑑𝑦  (3)  
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Bei der molekularen Diffusion wird der effektive, ideale Diffusionskoeffizient Deff an 
die vorhandene Geometrie und die Anordnung der Poren angepasst. 
 𝐷𝑒𝑓𝑓 = 𝐷 𝜀𝑝𝜏  (4)  
 
Begünstigt durch geringe Drücke und kleine Porenradien stoßen Moleküle weitaus 
häufiger gegen die Porenwand. Dabei kann die mittlere, freie Weglänge länger als 
der Porendurchmesser sein. Bei dieser Konstellation wird von Knudsen-Diffusion 
gesprochen [99]. Der effektive Diffusionskoeffizient berücksichtigt, parallel zur 
molekularen Diffusion, Abweichungen von der zylindrischen Geometrie der Pore. 
 𝐷𝑒𝑓𝑓
𝐾 = 𝐷𝐾 𝜀𝑝
𝜏
 (5)  
 
Ferner wird der Diffusionskoeffizient der Knudsen-Diffusion wie folgt definiert: 
 𝐷𝐾 = 𝑑𝑝3 �8𝑅𝑇𝜋𝑀𝑖  (6)  
2.3.3 Zeolithe 
Zeolithe sind wasserhaltige, kristalline Alumosilikate mit hochgeordneten Strukturen. 
Die vorhandenen SiO4 und AlO4 Tetraeder sind durch gemeinsame Sauerstoffatome 
miteinander verbunden und spannen ein dreidimensionales regelmäßiges Netzwerk 
mit langen, charakteristischen Kanälen - den Poren [103]. Die negative 
Überschussladung im Anionengitter, hervorgerufen durch den Aluminiumgehalt, wird 
durch frei bewegliche, austauschbare Alkaliionen in den Poren ausgeglichen. Die 
Porenstruktur ist von der Zusammensetzung abhängig. Die allgemeine Strukturformel 
der Zeolithe lautet [104]: 
 𝑀𝑛/𝑚𝑚+ ∙ [𝑆𝑖1−𝑛𝐴𝑙𝑛𝑂2] ∙ 𝑛𝐻2𝑂 (7)  
 
Des Weiteren wird ein Zeolith durch das Modul, welche das SiO2/Al2O3 Verhältnis 
beschreibt, charakterisiert. Ein hohes Modul bedeutet wenige, dafür stark saure, 
isolierte Zentren. Ein kleines Modul steht für viele schwach saure Zentren. Weil nach 
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der Regel nach Löwenstein niemals zwei AlO4 Tetraeder benachbart sein können, 
ergibt sich ein minimales Modul in Höhe von Eins [105].  
Die Säurestärke eines Zeolithen lässt sich über isomorphe Substitution, den Einbau 
anderer Elemente wie z.B. Gallium, Eisen oder Bor unter Strukturerhalt, einstellen (B-
MFI). Ferner ist die Porengröße ein entscheidendes Merkmal. Es können eng- 
(A-Zeolith), mittel- (Pentasilzeolith) und weitporige (Faujasit, Mordenit, Beta) Zeolithe 
differenziert werden [106]. 
Die seit 1962 durch die Mobil Oil Cooperation eingeleitete Erfolgsgeschichte der 
Zeolithe beruht auf mehreren Faktoren. Zum einen haben die Katalysatoren durch 
die kristalline und genau definierte Struktur eine unvergleichbare Reproduzierbarkeit 
in der Herstellung. Zum anderen können Moleküle neben der selektiven 
Reaktionsbeschleunigung auch formselektiv hergestellt werden. Der 
Porendurchmesser limitiert die Molekülgröße, so dass zwischen Reaktand-, Produkt- 
und Übergangsformselektivität differenziert wird [104]. Darüber hinaus sind Zeolithe bis 
600 °C temperaturstabil und regenerierbar. Die Säurestärke kann durch den Einbau 
von aziden Zentren bzw. durch Ionenaustausch bedarfsgerecht eingestellt werden [10-
11, 103]. 
2.3.4 Ionenaustauscherharze 
Organische Ionenaustauscherharze werden durch Co-Polymerisation von Styrol mit 
Divinylbenzol (DVB) und anschließender Sulfonierung hergestellt (Abbildung 2-14). 
Der Anteil des DVB bestimmt den Grad der Vernetzung und folglich die innere 
spezifische  Oberfläche der Harze. Diese kann zwischen 32 m2/g (Amberlyst 39, 
20 % DVB) und 450 m2/g (Amberlyst XN 1010, 85 % DVB) schwanken. Die 
mesoporösen Polymere können verschiedene Porösitäten und 
Ionenaustauscherkapazitäten aufweisen. Letzteres beschreibt die Anzahl der sauren 
Zentren und somit die Säurestärke. 
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Abbildung 2-14 Struktur eines stark sauren Ionenaustauscherharzes 
Ein weiteres Charakteristikum ist das Quellen in polaren Lösemitteln. Diese 
Eigenschaft fördert die Diffusion und ist in Maßen erwünscht. Ein weiterer Vorteil 
besteht in der bereits bei geringen Temperaturen vorhandenen hohen Aktivität der 
sulfonsauren Harze. Demgegenüber steht eine geringe thermische Stabilität von 
120 °C bis 150 °C. Die Ausnahme stellt der Amberlyst 70 dar. Dieses Harz kann laut 
den Herstellerangaben (Rohm and Haas) bis zu einer Temperatur von 190 °C 
eingesetzt werden. Oberhalb der empfohlenen Einsatztemperaturen spalten sich die 
Sulfonsäuregruppen ab und die Zersetzung des Polymergerüstes beginnt. Eine 
Alternative stellen Nafionmaterialien dar [107-110]. 
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3 Ergebnisse und Diskussion 
3.1 Direkte Lactidsynthese aus wässriger Milchsäure 
Es wurde die direkte Lactidsynthese aus wässriger Milchsäure untersucht. Als 
Eduktgemisch diente dabei 90 %ige fermentativ hergestellte Milchsäure. 
Untersuchungen der Zusammensetzung mittels HPLC und Karl-Fischer-Titration 
(KFT) ergaben, innerhalb der Detektiergrenzen, die von Vu [46] publizierten 
Konzentrationen (Tabelle 3-1). 
Tabelle 3-1 Prozentuale Massenkonzentrationen der 90 %igen Milchsäure 
[%] L1A L2A L3A L4A L5A L6A L7A H2O 
HPLC/KFT 58,74 20,47 6,11 1,39 0,00 0,00 0,00 13,3 
Literatur [46] 60,10 19,80 5,23 1,25 0,28 0,06 0,01 13,3 
 
Im Vorfeld wurden weitere Untersuchungen der wässrigen Milchsäure durchgeführt. 
Bei der Verschiebung des Gleichgewichts zu den Milchsäureoligomeren  durch 
heteroazeotrope Wasserdestillation konnte die Bildung von Lactid qualitativ 
beobachtet werden [59]. Dies zeigt die prinzipielle Machbarkeit der direkten Synthese 
und bestätigt die Ergebnisse der Vakuumdestillation aus der Literatur [55]. 
Aufbauend auf den obigen Ergebnissen wurden weitere Versuche in einer 
Laboranlage durchgeführt. Der Anlagenaufbau wird in Kapitel 5.4.1 detailliert 
beschrieben. Kernaspekt bei der kontinuierlichen Versuchsdurchführung ist die 
Gewährleistung der Gasphasenreaktion. Das Milchsäuregemisch, bestehend aus 
Wasser, Monomer und Oligomeren, muss hierzu verdampft werden. Aufgrund der 
unterschiedlichen Siedepunkte der Ausgangsstoffe und des Produktes ist die 
Realisierung der Gasphasenreaktion komplex.  
Für Monomer, Lactid und Lactoylmilchsäure wurden die Koeffizienten der Antoine-
Gleichung bestimmt.  Ein Auszug der Siedepunkte, welche logarithmisch vom Druck 
abhängen, wird in Tabelle 3-2 ersichtlich. 
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Tabelle 3-2 Siedepunkte [°C] der Ausgangsstoffe 
Druck [mbar] H2O [111] L1A LD L2A 
100 45,8 156 182 213 
500 81,4 193 230 255 
1000 99,6 215 255 277 
 
Ein weiteres Problem ist die Racemisierung der chiralen Milchsäure bei strengen 
Bedingungen wie beispielsweise Temperatur, Druck und Verweilzeit. Ferner könnten 
Zersetzungsprodukte auftreten. Verdampfungstemperatur und Verweilzeit im 
Verdampfer sind dementsprechend entscheidende Faktoren und müssen gering 
gehalten werden. Technisch wird die Verdampfung der Milchsäure optimal mit Hilfe 
eines Dünnschichtverdampfers umgesetzt. In der Laboranlage wurde die wässrige 
Milchsäure aus dem Vorlagegefäß durch ein temperiertes Edelstahlrohr, welches als 
Rohrverdampfer diente, gepumpt. Neben dem Eduktgemisch wurde ein inerter 
Trägergasstrom in das System geleitet. Dieser reduzierte die Partialdrücke der 
einzelnen Komponenten und somit auch die Siedetemperaturen. Darüber hinaus 
wurde durch den Einsatz des Trägergases die Verweilzeit im Verdampfer reduziert. 
Aufgrund der teilweise hohen Siedepunkte der Gemischkomponenten wurden die 
einführenden Versuche im Unterdruck durchgeführt. Dadurch kann die 
Reaktortemperatur der Gasphasenreaktion niedrig gehalten werden und einer 
eventuell auftretenden Zersetzung und Racemisierung der Milchsäure 
entgegengewirkt werden. 
Aus der spärlichen Literatur zur direkten Synthese von Lactid aus wässriger 
Milchsäure sind vereinzelt Katalysatoren bekannt. So wurde das 
Ionenaustauscherharz Amberlyst 15 [56]. Eine Lactidbildung wurde nicht beobachtet. 
Das Ziel einer Lactidsynthese in der Gasphase und der damit einhergehenden 
erhöhten Temperatur von zirka 180 °C schließt den Einsatz der 
temperaturempfindlichen Ionenaustauscherharze aus. Es wurden Siliziumdioxid, 
Aluminiumoxid und Molybdänoxid/τ-Aluminiumoxid eingesetzt [56]. Die höchste 
Ausbeute wurde mit reinem τ-Aluminiumoxid erzielt. Sie liegt zwischen 30 % und 
40 %. 
31 
 
Aufbauend auf diesen Ergebnissen wurde die Versuchsdurchführung mit einem  
γ-Aluminiumoxidkatalysator geplant. Die einführenden Versuche sollen die 
prinzipielle Durchführbarkeit der direkten Lactidsynthese aufzeigen. Anschließend 
werden die Einflüsse der Temperatur, der Lactoylmilchsäurekonzentration und des 
Druckes sowie des Trägergasstroms genauer untersucht. 
Die Umsätze wurden in den jeweiligen Diagrammen auf das Eduktgemisch, welches 
im Weiteren variiert wird, bezogen. Beispielsweise wird der Umsatz von 90 %iger 
Milchsäure als „Umsatz90LA“ bezeichnet. Die Selektivtäten werden auf Lactid 
bezogen und sind mit „LASelektivität“ abgekürzt. Ferner wird jeder Versuch durch die 
interne HV Nummer, welche den Katalysator und dessen Produktionscharge 
identifiziert, ergänzt. Die spezifischen Versuchsnummern vervollständigen die 
Diagramme und sind zusätzlich im Anhang zu finden. Ein Teil der folgenden 
Ergebnisse wurde unter meiner Leitung im Rahmen einer Bachelorarbeit [112] 
erarbeitet. Die entsprechenden Stellen sind markiert. 
3.1.1 Katalysatorcharakterisierung 
3.1.1.1 γ-Aluminiumoxid 
Das verwendete γ-Aluminiumoxid wurde kommerziell (BASF D10 10) in zylindrischen 
Strängen mit einem Durchmesser von 5 mm bezogen. Für den Einsatz in der 
kontinuierlichen Laboranlage wurde der Katalysator auf ein Partikelgrößenspektrum 
von 1,25 mm bis 2,00 mm gemörsert. 
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Das Röntgenpulverdiffraktogramm wird in Abbildung 3-1 aufgezeigt. 
 
 
Abbildung 3-1 XRD γ-Aluminiumoxid [HV95/53] 
Die Reflexe der XRD Messung zeigen die γ-Modifikation des Aluminiumoxids. Der 
Kristallisationsgrad ist sehr gering, das Oxid ist amorph. 
Die Ergebnisse der BET Oberflächenbestimmung ist im Folgenden tabelliert   
(Tabelle 3-3): 
Tabelle 3-3 BET Oberflächenbestimmung γ-Aluminiumoxid [HV95/53] 
Katalysator 
BET 
Oberfläche 
[m2/g] 
Mikroporen 
Oberfläche 
[m2/g] 
Mikroporen 
Volumen 
[cm3/g] 
BJH 
Mesoporen 
Oberfläche 
[m2/g] 
BJH 
Mesoporen 
Volumen 
[cm3/g] 
Poren-
radius 
[Å] 
γ-Aluminium-
oxid 220,7 4,7 0,0 339,8 0,6 36 
 
Die BET Messung zeigt eine Oberfläche von 221 m2/g und den typischen 
Hystereseverlauf der Adsorptions- und Desorptionsisothermen eines mesoporösen 
Materials. 
 
 
0 15 30 45 60
0
20
40
60
80
Zä
hl
ra
te
2Θ
33 
 
Für die Bestimmung der Azidität des amorphen γ-Aluminiumoxids wurde eine 
NH3-TPD durchgeführt. Der Desorptionsverlauf ist in Abbildung 3-2 aufgezeigt. 
 
Abbildung 3-2 NH3-TPD γ-Aluminiumoxid [HV95/53] 
Die NH3-TPD zeigt die Existenz von schwach und stark sauren Zentren. Bei einer 
Temperatur von ca. 200 °C wird schwach gebundenes Ammoniak desorbiert. Die 
Intensität zeigt den Anteil an schwach sauren Zentren. Stark saure Zentren binden 
das adsorbierte Ammoniak stärker. Die Desorption erfolgt in einem höheren 
Temperaturbereich von zirka 400 °C bis 500 °C. Die detektierten Intensitäten jenseits 
von 600 °C lassen keinen Rückschluss auf Acidität zu. In diesem Temperaturbereich 
können Zersetzungen stattfinden. 
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Die Bestimmung der Art der aziden Zentren wurde mittels der FT-IR Messung, mit 
Pyridin als basischem Sondenmolekül, durchgeführt. Die Lewis- bzw. 
Brønstedazidität der Katalysatoren konnte somit untersucht werden. Die Spektren bei 
100 °C sind in Abbildung 3-3 ersichtlich. 
 
Abbildung 3-3 Py-FT-IR γ-Aluminiumoxid [HV95/53] 
Das Spektrum zeigt die charakteristischen Banden der Lewisazidität bei einer 
Wellenzahl von 1620 cm-1 und 1457 cm-1. Zusätzlich ist die Bande bei einer 
Wellenzahl von 1490 cm-1 sichtbar, welche sowohl Lewis- als auch Brønstedazidität 
entsprechen kann. Die typischen Banden der Brønstedazidität bei 1640 cm-1 und 
1545 cm-1 sind äußerst schwach ausgeprägt. Die Lewisazidität ist jedenfalls im 
Verhältnis zur Brønstedazidität viel größer. 
3.1.1.2 Pentasilzeolithe 
Die mittelporigen H-ZSM-5 Pentasilzeolithe wurden kommerziell bezogen. Der B-MFI 
Zeolith wurde nach einer Patentvorschrift synthetisiert [113].  
Die Präparation der Pentasilzeolithpulver erfolgte nach der Vorschrift in 
Kapitel 5.3.1.2. Bei der Herstellung der Partikel (1,25 mm bis 2,00 mm Durchmesser) 
wurde kein zusätzlicher Binder verwendet. 
Der Vergleich der Röntgenpulverdiffraktogramme von den eingesetzten 
Pentasilzeolithen wird im Folgenden abgebildet. 
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Abbildung 3-4 XRD H-ZSM-5 [M25 HV09/24 M300 HV94/42 M1000 HV09/22]              
B-MFI [HV93/05] 
Die XRD Ergebnisse zeigen die typischen Beugungsmuster des Strukturtyps MFI. 
Der strukturelle Aufbau der H-ZSM-5 Zeolithe und des B-MFI Zeolithen sind 
identisch. Die Kristallinität des B-MFI Zeolithen ist im Vergleich zu den H-ZSM-5 
Zeolithen, welche untereinander eine identische Kristallinität aufweisen, gering. Dies 
deutet auf viel kleinere Kristalle beim B-MFI Zeolithen hin. 
Die Tabelle 3-4 zeigt die BET Oberflächenbestimmungen der Pentasilzeolithe. 
Tabelle 3-4 BET Oberflächenbestimmung H-ZSM-5 [M25 HV09/24 M300 HV94/42] 
B-MFI [HV93/05] 
Katalysator 
BET 
Oberfläche 
[m2/g] 
Mikroporen 
Oberfläche 
[m2/g] 
Mikroporen 
Volumen 
[cm3/g] 
BJH 
Mesoporen 
Oberfläche 
[m2/g] 
BJH 
Mesoporen 
Volumen 
[cm3/g] 
Poren-
radius 
[Å] 
H-ZSM-5 
M25 393,3 234,6 0,1 167,8 0,2 21 
H-ZSM-5 
M300 388,4 140,1 0,1 145,6 0,1 11 
B-MFI 356,7 276,4 0,1 101,6 0,2 47 
 
Die Adsorptions- und Desorptionsisothermen der Pentasilzeolithe zeigen den 
typischen Verlauf eines mikroporösen Materials ohne Hysterese. Die Anwendung des 
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BET- und BJH-Modells bei den mikroporösen Strukturen muss hinterfragt werden. 
Die tabellierten Daten können demzufolge nur als Richtwerte gesehen werden. 
Die Oberflächen der H-ZSM-5 Zeolithe steigen mit sinkendem Modul. Sowohl die 
BET Oberfläche als auch die Mikro- und Makroporenoberflächen sind beim Modul 
von 25 größer als die des Moduls 300. Die Herstellerangabe bezüglich der BET 
Oberfläche des H-ZSM-5 Zeolithen mit einem Modul von 1000 ist 354 m2/g. Der 
B-MFI Zeolith weist eine mittlere BET Oberfläche von 356,7 m2/g auf. Die 
Mikroporen- und die Makroporenoberfläche wurde mit 276,4 m2/g und 101,6 m2/g 
bestimmt. Die durchschnittlichen Porenradien liegen bei 21 Å (H-ZSM-5 M25), 11 Å 
(H-ZSM-5 M300) und 47 Å (B-MFI). 
Der Verlauf der NH3-TPD Messung ist in Abbildung 3-5 wiedergegeben. 
 
Abbildung 3-5 NH3-TPD H-ZSM-5 [M25 HV09/24 M300 HV94/42 M1000 HV09/22]      
B-MFI [HV93/05] 
Der Desorptionsverlauf der H-ZSM-5 Zeolithe zeigt die sinkende Anzahl der stark 
und schwach sauren Zentren mit steigendem Modul. Die schwach sauren Zentren 
sind bei einer Temperatur von zirka 200 °C und die stark sauren Zentren im 
Temperaturbereich von 400 °C bis 500 °C ersichtlich. Der stark saure H-ZSM-5 
Zeolith mit einem niedrigen Modul von 25 desorbiert das meiste Ammoniak. Die 
Intensitäten und Flächen in diesen Temperaturbereichen sind wesentlich größer als 
die der höheren Module. Der H-ZSM-5 Zeolith mit einem Modul von 300 weist eine 
geringe Anzahl sowohl an schwach sauren als auch stark sauren Zentren auf. Der 
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H-ZSM-5 Zeolith mit einem Modul von 1000 hat im Vergleich die niedrigste Anzahl an 
schwach sauren Zentren und zusätzlich werden kaum stark saure Zentren detektiert. 
Der B-MFI Zeolith hat analog zu dem H-ZSM-5 Zeolithen mit einem Modul von 1000, 
eine sehr geringe Anzahl an stark sauren Zentren. Die Desorptionsintensität bei 
200 °C ist im Vergleich zu den H-ZSM-5 Zeolithen maximal und deutet auf eine hohe 
Anzahl an schwach sauren Zentren hin. 
Die Py-FT-IR Messung in Abbildung 3-6 ergänzt die Charakterisierung der 
Pentasilzeolithe. 
 
Abbildung 3-6 Py-FT-IR H-ZSM-5 [M25 HV09/24 M300 HV94/42 M1000 HV09/22] 
Der Vergleich der Py-FT-IR Spektren der H-ZSM-5 Zeolithe bei 100 °C zeigt eine 
Abhängigkeit der Bandenintensität von dem Modul. Der Pentasilzeolith mit einem 
Modul von 25 zeigt sowohl die typischen Banden der Lewisazidität (1620 cm-1, 
1490 cm-1, 1457 cm-1) als auch der Brønstedazidität (1640 cm-1, 1545 cm-1, 
1490 cm-1).  Mit steigendem Modul sinkt das Brønsted-/Lewisaziditäts-Verhältnis. 
3.1.1.3 Weitporige Zeolithe 
Die weitporigen Zeolithe wurden kommerziell bezogen und lagen pulverförmig vor. 
Die Präparation zu Pellets wurde nach der Vorschrift in Kapitel 5.3.1.2 durchgeführt. 
Bei der Herstellung der Partikel (1,25 mm bis 2,00 mm Durchmesser) wurde kein 
zusätzlicher Binder verwendet. 
1800 1750 1700 1650 1600 1550 1500 1450 1400
H-ZSM-5 M1000
H-ZSM-5 M300
L
L+B
L
B
Ab
so
rb
an
z
Wellenzahl [cm-1]
B
H-ZSM-5 M25
38 
 
Die nachfolgenden analytischen Untersuchungen wurden mit dem HY Zeolithen 
(HV94/47) mit einem Modul in Höhe von 80 durchgeführt. In Abbildung 3-7 wird das 
Röntgenpulverdiffraktogramm des weitporigen HY Zeolithen gezeigt. 
 
Abbildung 3-7 XRD HY [M55 HV94/47] 
Das Röntgenpulverdiffraktogramm zeigt die erwarteten Reflexe der Faujasitstruktur. 
Anhand der gemessenen Intensitäten wird die hohe Kristallinität des HY Zeolithen 
deutlich. 
Die Messwerte der BET Analyse sind in Tabelle 3-5 aufgezeigt. 
Tabelle 3-5 BET Oberflächenbestimmung HY [HV94/47] 
Katalysator 
BET 
Oberfläche 
[m2/g] 
Mikroporen 
Oberfläche 
[m2/g] 
Mikroporen 
Volumen 
[cm3/g] 
BJH 
Mesoporen 
Oberfläche 
[m2/g] 
BJH 
Mesoporen 
Volumen 
[cm3/g] 
Poren-
größe 
[Å] 
Faujasit 544,1 402,4 0,2 173,0 0,3 30 
 
Eine Hysterese der Stickstoffadsorptionskurve wurde bei der BET Messung nicht 
festgestellt. Der Zeolith weist demnach eine mikroporöse Struktur auf. Die BET 
Oberfläche beläuft sich auf 544,1 m2/g. Die Mikroporen- und Makroporenoberfläche 
betragen 402,4 m2/g und 173,0 m2/g. Der durchschnittliche Porendurchmesser des 
weitporigen Zeolithen berechnete sich auf 30 Å. 
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Die Aziditätmessung wurde mittels NH3-TPD durchgeführt. Die Analyse ergab 
folgenden Desoptionsverlauf (Abbildung 3-8). 
 
Abbildung 3-8 NH3-TPD HY [M55 HV94/47] 
Die NH3-TPD weist die Anwesenheit von schwach (200 °C) und stark (400 °C bis 
500 °C) sauren Zentren nach. Die Flächengröße und die Intensität deuten auf eine 
hohe Anzahl der schwach sauren Zentren hin. Der Anteil von stark sauren Zentren 
kann aufgrund von Zersetzungen, welche ab einer Temperatur von zirka 600 °C 
auftreten, nicht exakt differenziert werden. 
Die Bestimmung der Art der aziden Zentren wurde mittels Py-FT-IR durchgeführt. 
Das Spektrum bei 100 °C ist in Abbildung 3-9 ersichtlich. 
 
Abbildung 3-9 Py-FT-IR HY [M55 HV94/47] 
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Die Lewisaziditätsbanden bei einer Wellenzahl von 1620 cm-1 und 1457 cm-1 sind 
stark ausgeprägt und zeigen hohe Intensitäten. Darüber hinaus sind die 
charakteristischen Banden der Brønstedazidität bei den Wellenzahlen von 1640 cm-1 
und 1545 cm-1 nur schwach ausgebildet. Es kann eine deutlich Dominanz der 
Lewisazidität im Vergleich zu Brønstedazidität festgestellt werden. 
3.1.2 Ergebnisse ohne Katalysator und mit γ-Aluminiumoxid 
Aufgrund von möglichen Zersetzungsreaktionen und Racemisierungen wurden die 
Parameter der einführenden Versuche, wie im Folgenden beschrieben, ausgewählt. 
Die Verdampfer- und die Reaktionstemperatur am Katalysatorfestbett wurde auf 
180 °C konstant gehalten. Der Reaktionsdruck am Katalysatorbett betrug zirka 
150 mbar und stellt gleichermaßen den minimal einstellbaren Druck aufgrund von 
Druckverlusten dar. Als Trägergas wurde Stickstoff eingesetzt. Der Volumenstrom 
betrug 80 ml/min. Während der Versuchslaufzeit von vier Stunden wurden 
versuchsübergreifend zirka 11,5 g/h 90 %iger Milchsäure in das System gepumpt. 
Das verwendete γ-Aluminiumoxid wurde kommerziell (BASF D10 10) in zylindrischen 
Strängen mit einem Durchmesser von 5 mm bezogen. Für den Einsatz in der 
kontinuierlichen Laboranlage wurde der Katalysator auf ein Partikelgrößenspektrum 
von 1,25 mm bis 2,00 mm gemörsert. Bei jedem Versuch wurden 5 g Katalysator 
eingesetzt, welches eine konstante WHSV (weight hourly space velocity) in Höhe von 
2,3 h-1 zur Folge hat. Aufgrund der komplexen Berechnung der Dichte des 
Milchsäure/Stickstoffgemisches kann die Verweilzeit an dieser Stelle nur durch einen 
groben Richtwert von zirka 1,0 s angegeben werden. 
Einführend werden die Vergleichstests ohne Katalysator (Blindversuch) sowie die 
Ergebnisse mit dem γ-Aluminiumoxidkatalysator diskutiert (Abbildung 3-10). Das 
Katalysatorbett des Blindversuchs wurde mit Glaskugeln (Roth, 1,25 mm - 1,65 mm, 
1415 kg/m3 Schüttdichte) gefüllt. Die Verweilzeit wurde durch die identische 
Schütthöhe (zirka 30 cm) im Vergleich zu dem γ-Aluminiumoxidkatalysator 
gewährleistet. 
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Abbildung 3-10 Versuchsergebnisse, T 180 °C, p 150 mbar, TOS 4 h, N2 80 ml/min, 
90% LA 11,5 g/h, τ 1 s, WHSVAl2O3 2,3 h-1 [MV33/34 HV95/53] 
Beim Einsatz der Glaskugeln wurde ein Umsatz in Höhe von zirka 14,1 % erzielt. 
Dieser wird zum Teil durch die Massenbilanz, welche in die Berechnung von Umsatz 
und Selektivität eingeht, begründet. Aufgrund von Totvolumina in der Anlage und  
leicht flüchtigen bzw. gasförmigen Zersetzungsprodukten konnte die Massenbilanz 
zu 91,1 % geschlossen werden. Diese nicht auswertbare Masse ist außerdem durch 
den trockenen Stickstoffstrom, welcher einen Teil des Wassers kontinuierlich 
austrägt begründet. Eine vermutete Polymerisation im Verdampfer konnte hingegen 
nicht beobachtet werden. Das Edelstahlrohr zeigte keinerlei Ablagerungen. Diese 
Beobachtungen konnte in den weiteren Versuchen bestätigt werden. 
Die HPLC Chromatogramme des Blindversuchs zeigten eine Lactidselektivität in 
Höhe von 6,4 % und belegen somit die prinzipielle Machbarkeit der direkten 
Lactidsynthese aus wässriger Milchsäure. Der geringe Umsatz und die Lactidbildung 
kann durch die Abnahme der Oligomerkonzentrationen begründet werden. 
Die literaturbekannte Effektivität von Aluminiumoxid bei der Gasphasenreaktion 
konnte durch die Versuche mit dem γ-Aluminiumoxidkatalysator der BASF (D10-10, 
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HV95/53) bestätigt werden. Der Umsatz kann mit 23,1 % und die Selektivität mit 
49,5 % angegeben werden. Diese Werte werden erneut durch die Massenbilanz 
(86,3 %) beeinflusst. Im Vergleich zum Blindversuch nehmen die 
Oligomerkonzentrationen deutlich ab. Der katalytische Effekt ist neben dem erhöhten 
Umsatz auch in der selektiveren Lactidbildung ersichtlich. Die Hälfte (49,5 %) der 
umgesetzten Milchsäure wird direkt in Lactid umgewandelt. 
Die BET Messung zeigt eine Oberfläche von 220,7 m2/g und den typischen 
Hystereseverlauf der Adsorptions- und Desorptionsisothermen eines mesoporösen 
Materials. Der im Vergleich zum Blanktest erzielte höhere Umsatz kann mit der 
gesteigerten Oberfläche in Bezug gebracht werden. Ferner hat die NH3-TPD 
Messung die Azidität des amorphen Oxids aufgezeigt. 
Die Katalyse mit Hilfe des amorphen γ-Aluminiumoxids zeigt die gesteigerte 
Ausbeute der direkten Lactidsynthese aus wässriger Milchsäure. Das einfache und 
kostengünstige Katalysatorsystem wird im Weiteren bei der Parameteroptimierung 
eingesetzt. 
3.1.3 Einfluss der Temperatur und der Lactoylmilchsäurekonzentration (L2A) 
Die Temperatur ist einer der wichtigsten Parameter bei der Verfahrensentwicklung. 
Die Energiekosten hängen direkt von der Wahl der Temperatur ab und haben neben 
den Rohstoffkosten einen entscheidenden Einfluss auf die variablen Kosten und 
somit auf die Wirtschaftlichkeit des Prozesses. Des Weiteren wird die 
Kohlenstoffdioxidbilanz beeinflusst. Diese hängt stark mit dem Erfolg eines 
Biopolymers und dessen Akzeptanz zusammen. Zusätzlich werden die 
Racemisierung und die Zersetzung stark von der Temperatur geprägt und verlangen, 
abgesehen von den ökonomischen und ökologischen Überlegungen, milde 
Versuchsbedingungen.  
Die Aktivität des amorphen γ-Aluminiumoxids konnte bisweilen mit einer Ausbeute in 
Höhe von 11,4 % beziffert werden. Im Folgenden soll der Versuch unternommen 
werden, den Umsatz und die Selektivität zu steigern. Entscheidend ist die selektive 
Beschleunigung der Lactidkinetik durch das gewählte Katalysatorsystem. 
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Die Ergebnisse der Temperaturvariation wurden durch die Parameter der 
einführenden Versuche bestimmt. Der Druck am Katalysatorbett wurde auf einen 
minimal möglichen Wert von 150 mbar eingestellt. Der Stickstoffvolumenstrom betrug 
80 ml/min. Während der Versuchslaufzeit von vier Stunden wurden zirka 11,5 g/h an 
90 %iger Milchsäure in das System gepumpt. Bei jedem Versuch wurden 5 g des 
vom Hersteller verstrangten γ-Aluminiumoxidkatalysators (HV95/53) eingesetzt. Die 
Katalysatormasse resultierte in einer WHSV in Höhe von 2,3 h-1. Die Ergebnisse der 
Temperaturvariation werden im Folgenden ersichtlich (Abbildung 3-11). 
 
 
Abbildung 3-11 Temperaturvariation, p 150 mbar, TOS 4 h, N2 80 ml/min, 90 % LA 11,5 g/h, 
WHSV 2,3 h-1, 5 g γ-Aluminiumoxid [PM18/20-23/25 HV95/53] 
Die Ergebnisse zeigen mittlere Umsätze von 8,5 % (120 °C) bis 27,1 % (270 °C) und 
einen leichten Umsatzanstieg mit steigender Temperatur.  
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Die Ursache für dieses Verhalten kann auf zwei Beobachtungen zurückgeführt 
werden. Einerseits wird der Umsatz durch die Kinetik bestimmt. Diese ist 
temperaturabhängig und steigt simultan zur Erhöhung der Temperatur an. 
Andererseits wird der Umsatz erneut stark durch die Massenbilanz beeinflusst 
(Abbildung 3-12). 
 
Abbildung 3-12 Massenverlust der Temperaturvariation 
Der Verlust liegt bei niedrigen Temperaturen bei mehr als 20 % (90 °C 21,6 %, 
120 °C 21,2 %, 150 °C 22,8 %). Bei einem anliegenden Druck von 150 mbar vor dem 
Katalysatorfestbett kann bei den eingestellten Temperaturen von 90 °C bis 150 °C 
nicht von einer Totalverdampfung des Eduktgemisches, speziell der Oligomere 
ausgegangen werden. Vielmehr ist das Auftreten eines gasförmigen Anteils, welcher 
mit Wasser und Monomer angereichert ist, parallel zur Existenz eines flüssigen 
Anteils, angereichert mit Oligomeren, wahrscheinlich. Das Totvolumen steigt mit 
sinkender Temperatur aufgrund der wachsenden flüssigen Phase. 
Des Weiteren ist die Katalysatorgewichtszunahme temperaturabhängig und sinkt 
kontinuierlich von 7,5 g (90 °C) auf 0,0 g (270 °C). Hochmolekulare Produkte 
adsorbieren vergleichsweise stark an der Katalysatoroberfläche. Die Wechselwirkung 
zwischen den Reaktanden und der Katalysatoroberfläche nimmt mit steigender 
Temperatur ab, was eine leichte Desorption der Reaktanden zu Folge hat. Die 
beobachtete Bildung von oligomeren und polymeren Spezies auf dem Katalysator 
90 120 150 180 210 240 270
0
5
10
15
20
25
Temperatur [°C]
M
as
se
nv
er
lu
st
 [%
]
0
2
4
6
8 Katalysatorgewichtszunahm
e [g]
45 
 
wird durch die Erhöhung der Temperatur gehemmt. Die aktive Katalysatoroberfläche 
wird nicht reduziert, infolgedessen findet keine Desaktivierung statt. 
Zusammenfassend hängt der Umsatz stark von der Verdampfung des 
Milchsäuregemisches und der temperaturabhängigen Desorption bzw. Kinetik ab. Die 
Selektivität wird dementsprechend ebenfalls beeinflusst und zeigt nicht den üblichen 
und erwarteten Abfall mit steigender Temperatur. Bei der Temperatureinstellung von 
90 °C ist keine Produktbildung, jedoch auch keine Nebenproduktbildung zu 
beobachten. Das Milchsäuregemisch wird in der Laboranlage lediglich erhitzt und 
eine leichte Konzentrationsverschiebung der Eduktkomponenten ist messbar. Der 
gesamte Umsatz beruht auf dem Massenverlust. 
Die weitere Temperatursteigerung auf 120 °C führt bereits zu einer selektiven 
Lactidbildung in Höhe von 13,1 %. Die Chromatogramme zeigen bei dieser 
Temperatureinstellung eine marginale Bildung von Zersetzungsprodukten. Neben 
den charakteristischen Monomer- und Oligomerpeaks ist nur der Produktpeak 
ersichtlich. Die niedrige Selektivität wird durch den enormen Massenverlust reduziert. 
Der Massenverlust wird bei einer Erhöhung der Temperatur auf 150 °C nicht 
gesenkt, dennoch steigt die Lactidkinetik und damit die Selektivität zum Produkt auf 
34,4 %. 
Im Temperaturbereich von 180 °C bis 240 °C werden Umsätze von 23,1 (180 °C) bis 
15,0 % (240 °C) erzielt. Der Großteil des Eduktgemisches liegt unter diesen 
Bedingungen gasförmig vor. Die Dichte des Gemisches verringert sich, das 
Totvolumen sinkt, gleichzeitig sinkt die Verweilzeit und der Massenverlust nimmt 
insgesamt ab. Parallel dazu steigt die Kinetik und es kommt vermehrt zur Reaktion 
der Milchsäure. Die beiden gegenläufigen Prozesse halten den Umsatz relativ 
konstant. Die Selektivität kann bei der weiteren Temperatursteigerung auf 180 °C 
und 210 °C weiter erhöht werden. Die Massenverluste, speziell die 
Katalysatorgewichtszunahme, nehmen aufgrund der verbesserten, 
temperaturabhängigen Desorption ab und es werden Selektivitäten von 59,3 % und 
68,6 % erzielt. Die maximale Selektivität in Höhe von 98,9 % wird bei einer 
Temperatur von 240 °C beobachtet. 
Ab einer Temperatur von 270 °C kommt es vermehrt zur Zersetzung der Milchsäure. 
Nebenprodukte werden ausgespült und erhöhen die nicht auswertbare Masse auf 
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einen Maximalwert von 26,1 %, welcher den Umsatz auf 27,1 % ansteigen lässt. 
Weiterhin wird der typische Selektivitätsverlauf ab 270 °C beobachtet. Mit 
steigendem Umsatz sinkt die Selektivität auf 77,0 %. Die Reaktion verläuft nicht 
selektiv und Nebenreaktionen werden beschleunigt. 
Des Weiteren zeigten die kondensierten und kristallisierten Reaktionsgemische der 
gesamten Versuchsreihe keine Oligomerisationen oder Polymerisationen. Der 
Verdampfer blieb ablagefrei. Eine Reduzierung der Oligomerkonzentration konnte 
versuchsübergreifende beobachtet werden. Abhängig vom Gesamtumsatz lag der 
Umsatz der Oligomere bei 100 %. Die Monomerkonzentration konnte hingegen kaum 
gesenkt werden. Dieses Verhalten lässt auf eine Lactidbildung aus den Oligomeren 
schließen. Aus diesem Grund wird im Folgenden der Einfluss des Eduktgemisches 
auf die Lactidsynthese untersucht. In dem Reaktionsmechanismus der direkten 
Synthese ist die Lactoylmilchsäure (L2A) die Vorstufe zu Lactid. Die Konzentration 
des linearen Dimers kann folglich von entscheidender Bedeutung sein. 
Vorangegangene Arbeiten haben durch heteroazeotrope Wasserdestillation eine 
Verschiebung der Massenkonzentrationen zu Oligomeren gezeigt [59]. Durch den 
Einsatz von heterogenen, sauren Katalysatoren konnten die auftretenden 
Konsekutivreaktionen, ausgehend vom Monomer, beschleunigt werden.      
Abbildung 3-13 zeigt die Gewichtsprozentverschiebung der Milchsäuremonomere 
und Oligomere. 
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Abbildung 3-13 Heteroazeotrope Wasserseparation der 90 %igen Milchsäure [59] 
Die handelsübliche fermentativ hergestellte Milchsäure beinhaltet einen hohen 
Monomeranteil von 60,1 Gew.-%. Infolge der Wasserseparation verschiebt sich das 
thermodynamische Gleichgewicht zu den Oligomeren. Die Konzentration des 
linearen Dimers steigt von 19,8 Gew.-% auf ein Maximum von Gew.-31,7 % und sinkt 
mit der steigenden Wasserseparation infolge von Konsekutivreaktionen auf unter 
2 Gew.-%. Das Ansteigen auf ein Konzentrationsmaximum, gefolgt von einer 
Konzentrationsabnahme, kann für die jeweiligen Oligomere beobachtet werden. 
Für die direkte Lactidsynthese wurde neben einer verdünnten 77 %igen eine 
konzentrierte 97 %ige Milchsäure durch Wasserzugabe bzw. Wasserseparation 
hergestellt (Kapitel 5.3.8). Die Wasserkonzentrationen lagen dementsprechend bei 
23,8 % und 7,8 % und wurden mittels der coulometrischen Karl-Fischer-Titration 
(KFT) gemessen (Tabelle 3-6). Die Milchsäurekonzentrationen der Literatur konnten 
erneut, im Rahmen der analytischen Genauigkeit, bestätigt werden. 
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Tabelle 3-6 Zusammensetzung in Gew.-% der wässrigen Milchsäure [46] 
Bezeichnung L1A L2A L3A L4A L5A L6A Ln>6A H2O 
97 % LA 51,9 25,0 9,97 3,54 1,234 0,421 0,211 7,8 
90 % LA 60,1 19,8 5,23 1,25 0,282 0,061 0,017 13,3 
77 % LA 62,0 11,8 1,85 0,26 0,034 0,005 0,001 23,8 
 
Die Parameter der Temperaturvariation wurden bis auf die Zusammensetzung des 
Eduktgemisches übernommen. Der Volumenstrom der Pumpe musste jedoch 
aufgrund der geringeren Dichte und der geringeren Viskosität der 77 %igen 
Milchsäure angepasst werden. Entgegengesetzt wurde der Volumenstrom bei der 
dichteren, viskoseren 97 %igen Milchsäure erhöht. 
Die Ergebnisse der Katalyse beim Einsatz der 77 %igen und 97 %igen Milchsäure 
sind in Abbildung 3-14 und Abbildung 3-15 ersichtlich. 
 
Abbildung 3-14 Temperaturvariation, p 150 mbar, TOS 4 h, N2 80 ml/min, 77 % LA 11,5 g/h, 
WHSV 2,3 h-1, 5 g γ-Aluminiumoxid [MV37-39/41/47 HV95/53] 
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Abbildung 3-15 Temperaturvariation, p 150 mbar, TOS 4 h, N2 80 ml/min, 97 % LA 11,5 g/h, 
WHSV 2,3 h-1, 5 g γ-Aluminiumoxid [MV40/45/48/50/51 HV95/53] 
Bei der Untersuchung der 77 %igen Milchsäure (Abbildung 3-14), welche einen L2A 
Anteil in Höhe von 11,8 % aufweist, wurde auf die Versuche bei 90 °C aufgrund der 
Inaktivität und bei 270 °C wegen der vermehrten Zersetzung verzichtet.  
Die Ergebnisse zeigen einen erhöhten Umsatz im Vergleich zur 90 %igen 
Milchsäure. Mit steigender Temperatur nimmt der Massenverlust ab, gleichzeitig 
steigt die Kinetik zu dem Produkt und zu den Nebenprodukten. Aus diesen Gründen 
ist kein eindeutiger Umsatztrend zu erkennen. Die Lactidselektivität steigt durch den 
sinkenden Massenverlust und die steigende Kinetik mit der Temperatur. Die 
höchsten erreichten Selektivitäten liegen folglich bei 210 °C und 240 °C und können 
mit 51,0 % und 52,9 % beziffert werden. Sie liegen deutlich unter den erzielten 
Werten der 90 %igen Milchsäure. 
Die im Weiteren verwendete 97 %ige Milchsäure (Abbildung 3-15) hat einen L2A 
Anteil in Höhe von 25 % und somit 5,2 % (90 % LA) und 13,2 % (77 % LA) mehr als 
die oben diskutierten Eduktgemische. Die Versuchsergebnisse zeigt Abbildung 3-15. 
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Der Umsatz ist im Vergleich zu den beiden anderen Konzentrationen der Milchsäure 
gesteigert worden. Bereits bei einer Temperatur von 120 °C wird ein Umsatz von 
53,1 % erzielt. Der Umsatz wird bei einer Erhöhung der Temperatur erneut durch den 
Massenverlust und die Kinetik näherungsweise konstant gehalten. Die Selektivität 
nimmt kontinuierlich mit steigender Temperatur und sinkendem Massenverlust zu. 
Bei einer Temperatur von 120 °C dominiert der Massenverlust das selektive 
Versuchsergebnis (10,4 %). Die Versuchschromatogramme zeigen die Bildung von 
Lactid, sind jedoch ansonsten frei von Nebenprodukten. 
Die weitere Erhöhung der Temperatur auf 150 °C, 180 °C und 210 °C steigerte die 
Selektivität kontinuierlich auf 27,5 %, 28,6 % und 75,0 %. Analog sinkt der 
Massenverlust, speziell die Katalysatorgewichtszunahme. Die maximale Selektivität 
in Höhe von 95,0 % wird analog zur 77 %igen und zur 90 %igen Milchsäure bei 
240 °C erzielt. Darüber hinaus wird bei der 97 %igen Milchsäure die maximale 
Ausbeute der gesamten Versuchsreihe mit einem Wert in Höhe von 50,9 % 
beobachtet. 
Der vieldiskutierte Massenverlust wird in Abbildung 3-16 der Temperatur 
gegenübergestellt. Zusätzlich werden die unterschiedlichen Konzentrationen des 
Eduktgemisches differenziert.  
 
Abbildung 3-16 Temperaturabhängige Massenverluste 
In der Abbildung 3-17 wird einen Teil des Massenverlustes, welcher als 
Katalysatorgewichtszunahme identifiziert wurde, aufgezeigt. Die restliche Masse 
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setzt sich aus dem Totvolumen der Anlage, der leichtflüchtigen bzw. gasförmigen 
Nebenprodukte sowie des Koppelproduktes Wasser zusammen. Die qualitative 
Bestimmung der Nebenprodukte erfolgte durch eine GC Anreicherung. Es konnten 
Acrylsäure, Kohlenstoffdioxid, Acetaldehyd, Formaldehyd und Aceton identifiziert 
werden. 
 
Abbildung 3-17 Temperaturabhängige Katalysatorgewichtszunahme 
Die Massenverluste zeigen einen eindeutigen abfallenden Trend mit steigender 
Temperatur. Geschuldet wird dieses Verhalten der ebenfalls abnehmenden 
Gewichtszunahme des Katalysators. Die vermuteten hochmolekularen bzw. 
polymeren Moleküle adsorbieren stark an der Katalysatoroberfläche. Durch die 
Erhöhung der Temperatur wird die Desorption erleichtert, daher sinkt die 
Katalysatorgewichtszunahme und der Massenverlust wird geschmälert. Dies hat eine 
direkte positive Auswirkung auf die Selektivität. Des Weiteren verstopfen die 
Katalysatorporen weniger und die Desaktivierung wird gehemmt. 
3.1.4 Einfluss des Drucks und des Trägergasstroms 
Die Steuerung des Drucks wurde durch einen digitalen Regler, welcher vor die 
Vakuumpumpe geschaltet wurde, übernommen (Kapitel 5.4.1). In den 
vorangegangenen Experimenten wurde der Regler auf 0 mbar gestellt. Der 
resultierende Druck vor dem Katalysatorbett betrug infolge von Druckverlusten 
150 mbar. Im Folgenden wird der Einfluss der Druckeinstellung untersucht. Die 
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Abszissenachse der Abbildungen dieses Unterkapitels zeigt die realisierten Drücke 
am Regler (0 mbar bis 1000 mbar). Infolge der Rohrleitungen und aufgrund des 
Katalysatorfestbettes ist der Druck vor dem Katalysator im Vergleich zum 
Reglerdruck erhöht. 
Die bieherigen Parametereinstellungen wurden weitestgehend konstant gehalten. 
Die optimale  Temperatureinstellung in Höhe von 240 °C wurde nicht übernommen, 
damit der eventuelle positive Einfluss der Druckvariation beobachtet werden kann. 
Die Verdampfer- und die Reaktionstemperatur am Katalysatorfestbett betrug 180 °C. 
Der Stickstoffvolumenstrom betrug 80 ml/min. Während der Versuchslaufzeit von vier 
Stunden wurden zirka 11,5 g/h 90 %iger Milchsäure in das System gepumpt. Bei 
jedem Versuch wurden 5 g γ-Aluminiumoxidkatalysator (HV95/53) eingesetzt. Die 
Katalysatormasse resultierte in einer WHSV in Höhe von 2,3 h-1. 
Die verwendete Dosierpumpe kann aufgrund der zwangsgesteuerten Ventile in 
Unterdruck pumpen. Die Leistung war jedoch bei konstanter 
Volumenstromeinstellung druckabhängig (Abbildung 3-18) und musste 
druckspezifisch eingestellt werden. Ein stetiger und vergleichbarer 
Eduktvolumenstrom konnte folglich sichergestellt werden. 
 
Abbildung 3-18 Druckabhängige Pumpleistung 
Die Ergebnisse der Druckvariation sind im Folgenden abgebildet (Abbildung 3-19). 
Die Abszissenachse zeigt wie erwähnt die realisierten Drücke am Regler. Der 
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Druckverlust betrug beispielhaft bei dem minimal einstellbaren Reglerdruck (0 mbar), 
150 mbar vor dem Katalysatorbett. 
 
Abbildung 3-19 Druckvariation, T 180 °C, TOS 4 h, N2 80 ml/min, 90 % LA 11,5 g/h, WHSV 2,3 h-1, 
5 g γ-Aluminiumoxid [MV34 TR36-39/41/43/48/50-52 HV95/53] 
Die erzielten Ergebnisse basieren auf einmalig durchgeführten Experimenten und 
streuen demzufolge. Ein allgemeingültiger Trend ist durch die Ausgleichsgeraden 
von Umsatz und Selektivität gegeben. Im Folgenden werden weitere Versuche mit 
identischen Druckeinstellungen diskutiert. Die hier beobachtbaren Verläufe konnten 
bestätigt werden. 
Die Variation des Drucks zeigte, dass die Umsätze mit zunehmendem Druck steigen. 
Der kleinste Umsatz wurde bei 100 mbar mit einem Wert von 10,2 % quantifiziert. 
Der höchste Umsatz liegt bei 800 mbar mit 74,5 %. Entgegengesetzt sinkt die 
Selektivität mit steigendem Versuchsdruck und folglich mit steigendem Umsatz. Die 
Lactidbildung kann jedoch druckunabhängig beobachtet werden. Bei einer 
Druckeinstellung von 100 mbar wird die höchste Selektivität von 76,1 % erreicht. Die 
niedrigsten Selektivitäten werden bei 300 mbar (9,5 %) und 1000 mbar (9,6 %) 
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erzielt. Ferner steigt die nicht auswertbare Masse kontinuierlich mit anwachsendem 
Druck an. Analog zur Temperaturvariation beruht dies auf drei Ursachen. Zum einen 
erfährt das Katalysatorfestbett eine Gewichtszunahme (Abbildung 3-20). 
 
Abbildung 3-20 Massenverluste der Druckvariation 
Die Katalysatorgewichtszunahme steigt ebenfalls druckabhängig von 1,4 g (20 mbar) 
bis auf 6,0 g (1000 mbar) an. Der Katalysator verklebte bei hohen Drücken und 
konnte nur durch den Einsatz von Lösemitteln aus dem Festbettreaktor entfernt 
werden. Zum anderen erhöht sich mit steigendem Druck die Verweilzeit im 
Verdampfer und am Katalysatorbett. Aus diesem Grund kommt es vermehrt zu 
Zersetzungen und zur Bildung von leichtflüchtigen Nebenprodukten. Diese werden 
über den Abgasstrom aus der Anlage gespült. Aufgrund des trockenen 
Trägergasstroms konnten diese Stoffe nicht kondensiert werden. Zusätzlich konnte 
die Bildung von gasförmigen Nebenprodukten beobachtet werden. Der dritte Grund 
für den Massenverlust ist durch die Totvolumina der Anlage begründet. Die 
Verdampfung des Eduktgemisches spielt dabei eine entscheidende Rolle. Die 
konstante Temperatureinstellung von 180 °C gewährleistet bei einem anliegenden 
hohen Unterdruck eine Verdampfung des Großteils des Milchsäuregemisches. Die 
Siedepunkte steigen mit dem wachsenden Druck an. Es entsteht die bereits 
diskutierte und vermutete Mischphase. Diese besteht aus einem gasförmigen Anteil, 
größtenteils bestehend aus Wasser und dem Milchsäuremonomer, und einem 
flüssigen Anteil, welcher von den hochsiedenden Oligomeren dominiert wird. 
Einerseits bleibt durch die Mischphase mehr Masse aufgrund der höheren Dichte in 
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der Laboranlage. Somit steigt das Totvolumen. Andererseits wird der Massenverlust 
durch die Zunahme der Zersetzung erhöht. Die Verdampfung des Eduktgemisches 
erfolgt optimal in einem Dünnschichtverdampfer mit sehr geringen Kontaktzeiten. In 
der Gasphase ist die Zersetzung kaum zu beobachten. Mit steigendem Druck erhöht 
sich der flüssige Anteil in der Mischphase, welcher bei erhöhter Temperatur und 
einer, im Vergleich zur Gasphase, langen Verweilzeit zur Zersetzung neigt. 
Die beschriebenen Ursachen für die nicht auswertbare Masse bzw. den 
Massenverlust steigen simultan zum Druck an. Infolgedessen steigt der Umsatz der 
Reaktion und die Selektivität wird gesenkt. Aus diesen Gründen ist die 
Reaktionsfahrweise im Unterdruck in Bezug auf Nebenproduktbildung vorteilhaft. 
Die teilweise schwankenden Ergebnisse der Druckvariation wurden durch eine 
weitere Versuchsreihe ergänzt. Dabei wurde auf den Trägergasstrom verzichtet. Der 
Vergleich von Umsatz (Abbildung 3-21) und Selektivität (Abbildung 3-22) der 
Druckvariationen mit 80 ml/min Stickstoff und ohne Trägergas ist im Folgenden 
abgebildet.  
Die ergänzenden Versuche ohne Stickstoff als Trägergas bestätigen die bereits 
diskutierten Vorteile der Reaktionsfahrweise im hohen Unterdruck. Der Umsatz steigt 
parallel zum steigenden Druck aufgrund der nicht auswertbaren Masse. Diese setzt 
sich aus Nebenprodukten, der Katalysatorgewichtzunahme und dem Totvolumen der 
Anlage zusammen. Gleichzeitig sinkt die Lactidselektivität. 
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Abbildung 3-21 Umsatz, T 180 °C, TOS 4 h, N2 0/80 ml/min, 90 % LA 11,5 g/h, WHSV 2,3 h-1, 
5 g γ-Aluminiumoxid [MV34 TR24/27-34/36-39/41/43/48/50-53 HV95/53] 
 
Abbildung 3-22 Selektivität, T 180 °C, TOS 4 h, N2 0/80 ml/min, 90 % LA 11,5 g/h, WHSV 2,3 h-1, 
5 g γ-Aluminiumoxid [MV34 TR24/27-34/36-39/41/43/48/50-53 HV95/53] 
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Der Einfluss des Trägergasstroms ist versuchsübergreifend marginal. Die Ausbeute 
im hohen Unterdruckbereich (0 mbar Reglerdruckeinstellung) erreicht einen Wert von 
11,6 % (80 mlN2/min) und 12,6 % (0 mlN2/min). Vorteilhaft bei den Versuchen ohne 
Trägergasstrom ist die geringere Ausschleusung von Wasser und leichtflüchtigen 
Nebenprodukten über den Abgasstrom. Hingegen steigen die Verweilzeit im 
Verdampfer und folglich die Zersetzung der Milchsäure. Die 
Katalysatorgewichtszunahme (Abbildung 3-23) ist im Durchschnitt um 30 % 
gegenüber der Stickstofffahrweise erhöht. 
 
Abbildung 3-23 Katalysatorgewichtszunahme abhängig von p und N2 
Die Desorption der Reaktanden und folglich die Aktivität des Katalysators wird durch 
den Trägergasstorm begünstigt. Die vermuteten hochmolekularen und polymeren 
Spezies adsorbieren sehr stark an der Katalysatoroberfläche. Der Trägergasstrom 
erleichtert den Abtransport dieser Moleküle. Beispielsweise erfährt der Katalysator 
bei einer Reglerdruckeinstellung in Höhe von 0 mbar eine Gewichtszunahme von 
1,4 g. Dieser relativ niedrige Wert wird mit Hilfe des Trägergasstroms erzielt. Der 
äquivalente Versuch ohne den Einsatz des Trägergases resultiert in einem 
Massenzuwachs von 4,2 g. Diese Differenz kann bei jeder Druckeinstellung 
beobachtet werden.  
 
 
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000
0
1
2
3
4
5
6
7
Ka
ta
lys
at
or
ge
wi
ch
ts
zu
na
hm
e 
[g
]
Druck [mbar]
 mitN2
 ohneN2
58 
 
3.1.5 Katalysatorscreening verschiedener Zeolithe 
Die Durchführbarkeit der direkten heterogenkatalysierten Lactidsynthese konnte 
durch die bereits gezeigten Ergebnisse des γ-Al2O3 dargelegt werden. Die Ausbeute 
konnte bei einer optimalen Selektivität bis auf 50,9 % maximiert werden. 
Aufbauend auf diesen Ergebnissen wurde ein Katalysatorscreening mit 
verschiedenen Zeolithen geplant. Die kristallinen Alumosilikate weisen 
unterschiedliche Strukturen und Module auf. Die erzielte hohe Selektivität des 
γ-Aluminiumoxids soll mit Hilfe der formselektiven Eigenschaften der Zeolithe 
bestätigt bzw. gesteigert werden. Die Bildung von größeren Oligomeren soll 
gehemmt werden. Eine Übersicht der getesteten Katalysatoren gibt Tabelle 3-7 
wider. 
Tabelle 3-7 Verwendete Katalysatoren des Screenings 
Katalysator HV Nr. Modul [SiO2/Al2O3] 
Hersteller Porengröße    [Å] [104] 
Katalysator- 
präparation 
γ-Al2O3, 
D10-10 95/53 - BASF - Gemörsert 
H-ZSM-5 09/24 25 Zeochem AG 5,3 x 5,6 Tablettiert 
H-ZSM-5 94/42 300 Zeochem AG 5,3 x 5,6 Tablettiert 
H-ZSM-5 09/22 1000 Zeochem AG 5,3 x 5,6 Tablettiert 
B-MFI 93/05 - Eigenproduktion 5,3 x 5,6 Synthetisiert/ Tablettiert 
H-Faujasit 94/47 80 PQ Corporation 7,4 Tablettiert 
H-L 93/11 5,5 Bayer 7,1 Tablettiert 
H-Mordenit 95/41 15,1 PQ Corporation 6,7 x 7,0 Tablettiert 
H-β 05/15 150 Zeolyst Int. 7,3 x 6,0 Tablettiert 
 
Die verwendeten Katalysatoren lassen sich nach der Porengröße in mittelporige 
Pentasilzeolithe und weitporige Zeolithe unterteilen. Die jeweilige Präparation ist 
zusätzlich angegeben. Während der amorphe γ-Aluminiumoxidkatalysators bereits 
verstrangt bezogen wurde und nur gemörsert werden musste, wurden die weiteren 
pulverförmigen Zeolithe binderlos tablettiert, gemörsert und anschließend auf ein 
Partikelgrößenspektrum von 1,25 mm bis 2,00 mm gesiebt (Kapitel 5.3.1.2). Einzig 
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der B-MFI Zeolith wurde nach der Vorschrift in Kapitel 5.3.1.1 synthetisiert und 
anschließend tablettiert, gemörsert und gesiebt. 
Die Parametereinstellungen wurden aufgrund der höheren Aktivitäten der 
verwendeten Zeolithe nicht am optimalen Betriebspunkt gewählt. Der katalytische 
Effekt kann somit eindeutig zugeordnet werden. Während des gesamten 
Katalysatorscreenings wurde die Verdampfer- und die Reaktionstemperatur am 
Katalysatorfestbett auf 180 °C konstant gehalten. Der Reaktionsdruck am 
Katalysatorbett betrug zirka 150 mbar. Ferner sollen die relativ milden Bedingungen 
der Racemisierung und der Zersetzung der Milchsäure vorbeugen. Als Trägergas 
wurde Stickstoff eingesetzt. Der Volumenstrom betrug 80 ml/min. Während der 
Versuchslaufzeit von vier Stunden wurden versuchsübergreifend zirka 11,5 g/h 
90 %iger Milchsäure in das System gepumpt. Bei jedem Versuch wurden 5 g 
Katalysator eingesetzt. Die Präparation erfolgte nach Kapitel 5.3.1.1 und 
Kapitel 5.3.1.2. Aufgrund der geringen Dichteunterschiede der eingesetzten Zeolithe 
und des γ-Aluminiumoxidkatalysators, wurde durch die gewählte Katalysatormasse in 
Höhe von 5 g neben einer konstanten WHSV von 2,3 h-1 (weight hourly space 
velocity) zusätzlich eine annähernd konstante Verweilzeit am Katalysatorbett 
eingestellt. Aufgrund der komplexen Berechnung der temperatur- und 
druckabhängigen Dichte des Milchsäure/Stickstoffgemisches kann die Verweilzeit 
erneut nur durch einen Richtwert von zirka 1,0 s angegeben werden. 
3.1.5.1 Ergebnisse der Katalyse mit Pentasilzeolithen 
Die Ergebnisse des Blindversuchs und des γ-Aluminiumoxidkatalysators haben die 
direkte Umwandlung von wässriger Milchsäure in Lactid gezeigt. Eine Polymerisation 
der Milchsäure zu Oligomeren konnte nicht beobachtet werden. Im Folgenden wurde 
versucht, durch den Einsatz von Zeolithen den Umsatz und die Selektivität zu 
steigern. Hierzu werden verschiedene Strukturen und Säurestärken untersucht. Die 
Ergebnisse der mittelporigen Pentasilzeolithe sind in Abbildung 3-24 dargestellt. 
Neben einem B-MFI (HV93/05) kommen H-ZSM-5 Zeolithe mit unterschiedlichen 
Modulen (M25 HV09/24, M300 HV94/42, M1000 HV09/22) zum Einsatz. 
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Abbildung 3-24 Pentasilzeolithe, T 180 °C, p 150 mbar, TOS 4 h, N2 80 ml/min, 90% LA 11,5 g/h, 
τ 1 s, WHSV 2,3 h-1 [MV35/36 TR01/03 HV09/24 HV94/42 HV09/22 HV93/05] 
Die Ergebnisse zeigen einen gesteigerten Umsatz im Vergleich zu den oben bereits 
diskutierten Werten. Zum Einen liegt diese Steigerung in der größeren Oberfläche 
der Katalysatoren. Der H-ZSM-5 Zeolith mit einem Modul von 25 (HV09/24) besitzt in 
diesem Vergleich die größte Oberfläche in Höhe von 393 m2/g. Analog erreicht dieser 
den höchsten Umsatz mit 54,0 % bei einer Selektivität von 18,0 %. Die kleineren BET 
Oberflächen der weiteren H-ZSM-5 Zeolithe katalysieren mit 52,3 % (M300 
HV94/42 388 m2/g) und 33,7 % (M1000 HV09/22 354 m2/g) weniger Umsatz bei 
Selektivitäten in Höhe von 71,1 % und 52,8 %. Der B-MFI Zeolith (HV93/05) hat eine 
BET Oberfläche von 357 m2/g. Sein Einsatz führt zu einem Umsatz in Höhe von 
27,1 % und zu einer Selektivität von 14,7 %. 
Zum Anderen ist eine klare Abhängigkeit von der Säurestärke, dem Modul, und der 
Aktivität zu beobachten. Der Umsatz des H-ZSM-5 Zeolithen mit einem Modul von 
300 ist mit 52,3 % geringer als das Ergebnis des niedrigeren Moduls (54,0 % M25). 
Ferner sinkt der Umsatz beim Einsatz des Moduls von 1000 drastisch auf 33,7 %. Mit 
steigendem Modul sinkt der Aluminiumgehalt und somit die Anzahl der Protonen. 
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Dagegen nimmt die Stärke der aziden Zentren aufgrund ihrer geringen Anzahl zu. 
Die B-MFI und H-ZSM-5 (M1000) Pentasilzeolithe weisen beide geringe Anzahlen 
von stark sauren Zentren auf. Simultan erreichen beide niedrige Umsätze von 33,7 % 
und 27,1 %. 
Die eindeutige Steigerung des Umsatzes im Vergleich zum amorphen 
γ-Aluminiumoxidkatalysator kann nicht analog bei der Selektivität festgestellt werden. 
Der B-MFI Zeolith erreicht eine Selektivität in Höhe von 14,7 % und erzielt 
dementsprechend eine geringere Ausbeute als der γ-Aluminiumoxidkatalysator. 
Entscheidend für die nicht selektive Reaktionsführung ist die hohe Anzahl an 
schwach sauren Zentren. 
Bei den H-ZSM-5 Zeolithen ist erneut ein Zusammenhang zwischen den Modulen 
und der Selektivität zu beobachten. Der stark saure H-ZSM-5 Zeolith (M25) erzielt 
einen geringen Wert in Höhe von 18,0 %. Der Zeolith mit einem Modul von 1000 
besitzt ähnliche Säureeigenschaften wie der γ-Aluminiumoxidkatalysator und erreicht 
eine analoge Selektivität (52,8 %). Gleichzeitig ist der Umsatz aufgrund der höheren 
BET Oberfläche gestiegen. Folglich ist die Ausbeute im Vergleich zum amorphen 
γ-Aluminiumoxidkatalysator größer. Die Anzahl von schwach sauren und stark 
sauren Zentren, eingestellt durch das Silizium/Aluminiumverhältnis, ist bei dem 
H-ZSM-5 Zeolithen mit einem Modul von 300 optimal gewählt. Die erzielte Selektivität 
liegt bei 71,1 %, was in einer Ausbeute von 37,2 % resultiert. Unter den gewählten 
Parametereinstellungen erzielt der H-ZSM-5 Zeolith (M300) somit im Vergleich der 
untersuchten Katalysatoren den Maximalwert. 
3.1.5.2 Ergebnisse der weitporigen Zeolithe 
Neben den mittelporigen Pentasilzeolithen wurde eine Reihe von weitporigen 
Zeolithen untersucht, welche sich in der Struktur differenzieren. Zusätzlich zur MFI 
Struktur wurden die Eigenschaften der Faujasit (HV94/47), der L (HV93/11), der 
Mordenit (HV95/41) und der Beta (HV05/15) Struktur in Bezug auf die Lactidbildung 
erforscht. Die Versuchsergebnisse sind in Abbildung 3-25 aufgezeigt. 
Die verwendeten Zeolithe wurden in Pulverform kommerziell bezogen und nach der 
Vorschrift in Kapitel 5.3.1.2 binderlos tablettiert, gemörsert und auf ein 
Partikelgrößenspektrum von 1,25 mm bis 2,00 mm gesiebt. 
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Abbildung 3-25 Weitporige Zeolithe, T 180 °C, p 150 mbar, TOS 4 h, N2 80 ml/min, 
90% LA 11,5 g/h, τ 1 s, WHSV 2,3 h-1 [MV32 TR08-10 HV94/47 HV93/11 HV95/41 HV05/15] 
Die Umsätze des H-Mordenit (HV95/41 14,8 %) und des H-Beta (HV05/15 20,2 %) 
Zeolithen sind vergleichsweise gering und werden stark durch die Massenbilanz 
beeinträchtigt. Diese wurde zu 87 % (Beta) und zu 88 % (Mordenit) geschlossen. Die 
Umsätze des Faujasit (HV94/47) und des L Zeolithen (HV93/11) stellen mit 60,2 % 
und 60,9 % die höchsten Werte des Katalysatorscreenings in Bezug auf den Umsatz 
dar. 
Die eingesetzten Zeolithe konnten erneut Lactid synthetisieren. Der Mordenit erreicht 
eine Selektivität in Höhe von 36,7 %, der Beta einen Wert von 46,7 % und der L 
Zeolith einen Wert von 10,9 %. 
Beim Einsatz des Faujasit Zeolithen konnte aufgrund einer Selektivität in Höhe von 
43,2 % die zweithöchste Ausbeute (26,0 %) des Katalysatorscreenings erreicht 
werden. Die große BET Oberfläche des Zeolithen von 544 m2/g und die hohe 
Azidität, in Form von schwach und stark sauren Zentren, ist ein Grund für die hohe 
Aktivität. 
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3.1.5.3 Zusammenfassung Katalysatorscreening 
Die beschriebenen Versuche konnten die Lactidsynthese aus wässriger Milchsäure 
aufzeigen. Das Katalysatorscreening wurde dabei von Massenverlusten geprägt 
(Tabelle 3-8). Die Verluste wurden durch den Vergleich der zugepumpten Massen 
des Vorlagegefäßes und der Massen in den Kondensatoren quantifiziert. Die 
Differenzen lagen in dem Bereich von 3,5 g (H-L) und 10,8 g (H-ZSM-5 M25). 
Äquivalent entsprechen diese Werte 7,7 % bzw. 27,5 % der gesamten, dosierten 
Eduktmasse. Der durchschnittliche Verlust lag bei 6,6 g bzw. 14,5 %. 
Tabelle 3-8 Massenbilanz des Katalysatorscreenings 
Katalysator HV Nr. Modul [SiO2/Al2O3] 
Massenbilanz 
[%] 
Nicht 
auswertbare 
Masse NP 
[g] 
Katalysator-
gewichts-
zunahme [g] 
- - - 91,1 4,2 0,2 
γ-Al2O3 95/53 - 86,3 6,8 1,4 
B-MFI 93/05 - 84,9 7,1 1,4 
H-β 05/15 150 87,2 6,1 1,4 
H-Mordenit 95/41 15,1 87,6 5,7 0,8 
H-Faujasit 94/47 80 84,0 7,3 2,5 
H-ZSM-5 09/24 25 72,5 10,8 1,4 
H-ZSM-5 94/42 300 82,8 7,7 0,7 
H-ZSM-5 09/22 1000 85,9 6,9 1,8 
H-L 93/11 5,5 92,3 3,5 1,2 
 
Die erhöhten Werte beim Einsatz der Katalysatoren konnten auch bei einer 
Laufzeitverlängerung nicht entscheidend gesenkt werden. 
Eine qualitative GC Analyse des Abgasstroms zeigte die konstante Ausschleusung 
von Wasser durch den trockenen Stickstoffstrom. Des Weiteren konnten 
leichtflüchtige und gasförmige Nebenprodukte identifiziert werden, welche ebenfalls 
nicht auskondensiert werden konnten und das System über den trockenen 
Stickstoffstrom verließen. Die Chromatogramme zeigten neben Wasser die Bildung 
von Kohlenstoffdioxid, Acetaldehyd, Aceton, Acrylsäure und Formaldehyd (Abbildung 
3-26). Zusätzlich konnten Spuren von Ethylacrylat als Spaltprodukt detektiert werden. 
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Abbildung 3-26 Spaltprodukte des Monomers 
Die Bildung der genannten Nebenprodukte konnte bei dem Einsatz des stark aziden 
H-ZSM-5 Zeolithen mit einem Modul von 25 (HV09/24) beobachtet werden. Der 
Umsatz wird durch den Massenverlust (10,8 g), welcher die nicht quantifizierbaren 
Nebenprodukte beinhaltet, gesteigert. Gleichzeitig wird die Lactidselektivität gesenkt. 
Beim Einsatz der beiden anderen H-ZSM-5 Zeolithe (M300 HV94/42, M1000 
HV09/22) lag der Anteil an nicht auswertbaren Massen wesentlich geringer (7,7 g, 
6,9 g). Folglich besteht erneut ein Zusammenhang zwischen dem Modul und der 
Selektivität bzw. der Bildung der Nebenprodukte. Bei dem Versuch des HY Zeolithen 
konnten 7,3 g, bei dem Versuch mit dem γ-Aluminiumoxidkatalysator 6,8 g an Masse 
nicht ausgewertet werden. Die restlichen Versuche wiesen Massenverluste in dem 
Bereich von 5,7 g bis 7,1 g auf.  
Ein Teil der nicht auswertbaren Masse konnte des Weiteren als 
Katalysatorgewichtszunahme erfasst werden (Tabelle 3-8). Die Katalysatoren 
verklebten im Reaktor. Die Entfernung aus dem Festbettreaktor konnte erst nach 
zirka 18 Stunden im Lösemittel (Aceton) erfolgen. Die Bildung von Oligomeren und 
Polymeren am Katalysatorbett könnte ein Grund hierfür sein. Die Polymerisation führt 
dazu, dass die Katalysatorporen verstopfen und die aktive Oberfläche reduziert wird. 
Durch diese Art der Desaktivierung kann die Gewichtszunahme von bis zu 50 % 
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erklärt werden. Die Adsorption der Reaktanden an die Katalysatoroberfläche ist sehr 
stark, und daher wird die Desorption der Produkte erschwert. 
Die Vermutung der benötigten Produktselektivität, welche durch die Poren der 
Zeolithe theoretisch gewährleistet wäre, konnte widerlegt werden. Die BET 
Messungen haben einen Zusammenhang zwischen Oberfläche und Umsatz gezeigt. 
Die Mikroporen der Zeolithe sind jedoch nicht zwingend für die selektive 
Lactidsynthese notwendig. Der γ-Aluminiumoxidkatalysator hat eine 
Mikroporenoberfläche von 5 m2/g. Die strukturierten Zeolithe haben hingegen 
Mikroporenoberflächen von 276 m2/g (B-MFI) bis 402 m2/g (H-Y M80). Ungeachtet 
dieser enormen strukturellen Differenzen wurde versuchsübergreifend keine 
Oligomerisation bzw. Polymerisation der Milchsäure im Reaktionsgemisch 
beobachtet. Die Konzentrationen der Oligomere im Eduktgemisch wurden 
katalysatorunabhängig reduziert. Der Umsatz der Oligomere lag, abhängig vom 
Gesamtumsatz, teilweise bei einhundert Prozent. Die selektive Lactidsynthese 
konnte ferner mit Hilfe des γ-Aluminiumoxidkatalysators realisiert werden.  
Die Kombination aus großer Oberfläche und einer optimierten, nicht zu starken 
Säureeigenschaft ist die notwendige Grundlage für die Lactidbildung. Ein Vergleich 
der Py-FT-IR Banden der selektivsten Katalysatoren zeigt sowohl Brønsted- als auch 
Lewisazidität. Bei den selektiveren Katalysatoren dominiert jedoch die Lewisazidität. 
Beispielsweise hat der H-ZSM-5 Zeolith mit einem Modul von 300 (HV94/42) die 
höchste Selektivität der Versuchsreihe erzielt. Das FT-IR Spektrum zeigt intensive 
charakteristische Banden, welche lewisadsorbiertem Pyridin zuzuordnen sind. Die 
Banden treten bei einer Wellenzahl von 1620 cm-1 und 1457 cm-1 auf. Des Weiteren 
treten marginale Banden auf, welche durch brønstedprotoniertes Pyridin 
hervorgerufen werden. Das Verhältnis von Lewis- zu Brønstedazidität wird eindeutig 
von den lewissauren Zentren geprägt. Der H-ZSM-5 Katalysator mit einem Modul von 
25 (HV09/24) erzielte eine vergleichsweise niedrige Selektivität. Das FT-IR Spektrum 
zeigt ein Verhältnis von Lewis- zu Brønstedsäuren von zirka eins. Die Abhängigkeit 
von der Selektivität und der Lewisazidität kann analog bei dem HY Zeolithen 
(HV94/47) und dem amorphen γ-Aluminiumoxidkatalysator (HV95/53) beobachtet 
werden. Je kleiner das Lewis/Brønsted-Verhältnis wird, desto mehr Nebenprodukte 
werden gebildet, die Selektivität sinkt infolgedessen. 
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3.1.6 Anlagenmodifizierung 
Die vorangegangenen Versuche haben die prinzipielle Möglichkeit der direkten 
Synthese von Lactid aus wässriger Milchsäure aufgezeigt. Die Unterdruckfahrweise 
(150 mbar) bei erhöhter Temperatur (240 °C) hat sich in Kombination mit einem 
Inertgasvolumenstrom (80 mlN2/min) und einer hohen Lactoylmilchsäure-
konzentration (L2A) bewährt. 
Die erzielten Ausbeuten von maximal 50,9 % übersteigen bereits die Literaturwerte 
(30 % bis 40 % [56]). Jedoch stößt der Laboranlagenaufbau bei der erzielten hohen 
Ausbeute an seine Grenzen. Das Katalysatorbett befindet sich, fixiert durch ein 
Metallsieb, in einem Edelstahlrohr, welches einen Innendurchmesser von 6 mm 
aufweist. Der Rohrinnendurchmesser wird hinter dem Festbett auf 4 mm reduziert. 
Auf diese Weise wird eine erhöhte Strömungsgeschwindigkeit des dampfförmigen 
Reaktionsgemisches erzielt. Das Rohr verlässt den beheizten Ofen und mündet in 
einem doppelwandigen Scheidetrichter. Dort wird das Reaktionsgemisch kondensiert 
bzw. kristallisiert. Der Temperaturgradient in dem Verbindungsrohr zwischen dem 
Katalysatorfestbett und der Kühlzone ist bei den beobachteten hohen Umsätzen zu 
klein beziehungsweise reduziert die Reaktionstemperatur bereits direkt hinter dem 
Festbett. Ein Teil des Lactids kristallisiert im Rohr und es kommt zu Blockaden 
(Abbildung 3-27). Der Druck in der Laboranlage steigt und der Versuch muss 
dementsprechend abgebrochen werden. 
  
Abbildung 3-27 Lactidkristallisation 
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Das gebildete Lactid muss kontinuierlich bis zum Rohrausgang in der Gasphase 
gehalten werden. Dies wurde durch eine Anlagenmodifizierung umgesetzt  
(Abbildung 3-28). Das Verbindungsrohr wird durch eine Stift- und Mantelheizung auf 
180 °C geheizt. Diese Temperatureinstellung ist unabhängig von der 
Reaktionstemperatur und gewährleistet bei einem anliegenden Druck von zirka 
20 mbar, welcher hinter dem Katalysatorfestbett gemessen wurde, ein gasförmiges 
Gemisch. Der Gasstrom trifft auf eine eiswassergekühlte Glaswand und kristallisiert 
dort aufgrund des hohen Temperaturgradienten aus. Eine weitere Blockade kann 
somit ausgeschlossen werden. 
  
Abbildung 3-28 Anlagenmodifizierung 
Des Weiteren wurde bei erhöhten Ausbeuten ein hundertprozentiger Umsatz der 
Oligomere beobachtet. Das Produktspektrum setzt sich aus Lactid, 
Milchsäuremonomer, Wasser und leichtflüchtigen bzw. gasförmigen Nebenprodukten 
zusammen. Mit Hilfe der vorliegenden Temperatur- und Druckeinstellungen wird eine 
gezielte Trennwirkung des Reaktionsgemisches erreicht. Im abgebildeten 
Kondensator wird ein weißer Feststoff auskristallisiert, der aus Lactid und Monomer 
besteht. Durch den angelegten Druck in Höhe von zirka 20 mbar kondensiert bzw. 
kristallisiert nur dieser Teil des Gemisches aus. Im entspannten Druckbereich hinter 
der Vakuumpumpe wird im zweiten Kondensator eine flüssige Phase erhalten. 
Hauptbestandteil ist das Wasser des Eduktgemisches und das Wasser, welches als 
Koppelprodukt entsteht. Ferner werden Spuren von Monomer entdeckt. 
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Während die experimentellen Untersuchungen des Temperatur- und des 
Druckeinflusses sowie das Katalysatorscreening in der nicht modifizierten Anlage 
durchgeführt wurden, werden die nachfolgenden Versuche in der modifizierten 
Anlage vorgenommen. 
3.1.7 Einfluss der Verweilzeit/WHSV 
Die WHSV eines Katalysators ist ein wichtiger Parameter in der Auslegung eines 
technischen Reaktors. Die Variation der Katalysatormasse beeinflusst die WHSV und 
verändert zudem das Volumen und folglich die Verweilzeit am Katalysatorfestbett.  
Die optimalen Parametereinstellungen aus den bisherigen Experimenten wurden für 
die WHSV Variation gewählt. Die Temperatur wurde auf 240 °C eingestellt. Der 
Druck am Katalysatorfestbett lag bei 150 mbar. Der Stickstoffvolumenstrom betrug 
80 mlN2/min. Während der Versuchslaufzeit von vier Stunden wurden zirka 11,5 g/h 
97 %iger Milchsäure (L2A 25,0 %) in das System gepumpt. Bei den jeweiligen 
Versuchen wurden 3 g, 5 g und 7 g γ-Aluminiumoxidkatalysator (HV95/53) 
eingesetzt. 
Die in der modifizierten Anlage erzielten Ergebnisse, sind im Folgenden abgebildet 
(Abbildung 3-29). 
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Abbildung 3-29 Verweilzeitvariation, T 240 °C, p 150 mbar, TOS 4 h, N2 80 ml/min, 
97 % LA 11,5 g/h, τ 1,4/1,0/0,6 s, WHSV 1,6/2,3/3,8 h-1, 3/5/7 g γ-Aluminiumoxid 
[MV51/59/60 HV95/53] 
Die Ergebnisse zeigen eine lineare Abhängigkeit von Umsatz und WHSV bzw. 
Umsatz und Verweilzeit. Bei einer Katalysatorbelastung von 3,8 h-1 liegt der Umsatz 
bei 24,9 %. Die erwartungsgemäßen höheren Umsätze bei sinkenden Belastungen 
liegen bei 53,6 % (2,3 h-1) und 73,4 % (1,6 h-1). Durch den Einsatz von mehr 
Katalysatormasse steigt das Katalysatorfestbettvolumen. Simultan steigt die 
Verweilzeit und folglich der Umsatz. 
Die selektiven Versuchsergebnisse mit dem Einsatz von 5 g (2,3 h-1) Katalysator 
konnten mit einer Katalysatormasse von 3 g (3,8 h-1) bestätigt werden. Demzufolge 
reicht eine geringe Verweilzeit von zirka 0,6 s für die Lactidbildung aus. Es konnte 
eine Selektivität von 92,1 % erzielt werden. Eine zu lange Verweilzeit von zirka 1,4 s 
ist hingegen für die Lactidbildung hinderlich. Es kann eine Bildung von 
Nebenprodukten beobachtet werden. Die nicht selektive Reaktionsführung kann 
ferner an dem gesteigerten Massenverlust ausgemacht werden und resultiert in einer 
vergleichsweise niedrigen Selektivität in Höhe von 60,4 %. 
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Der Einfluss der Verweilzeit konnte analog bei der Änderung der Partikelgröße des 
γ-Aluminiumoxidkatalysators beobachtet werden. Die Reduzierung der Partikelgröße 
von den bisher eingesetzten 1,25 mm bis 2,00 mm auf 0,71 mm bis 1,00 mm 
resultierte bei einer Reaktionstemperatur von 210 °C in einer Steigerung der 
Selektivität um 21,9 %. Parallel konnte der Umsatz der 90 %igen Milchsäure 
aufgrund der gestiegenen Oberfläche nahezu konstant gehalten werden. 
3.1.8 Optimaler Betriebspunkt 
Die Parameteroptimierung wurde bisweilen mit dem amorphen γ-Aluminiumoxid in 
der nicht modifizierten Anlage durchgeführt. Bei der Temperatureinstellung von 
240 °C bei einem angelegten Druck von 150 mbar, einem Stickstoffvolumenstrom 
von 80 ml/min und dem Einsatz von konzentrierter Milchsäure (97 %ig, 25,0 % L2A) 
wurde bei einer WHSV in Höhe von 2,3 h-1 eine versuchsübergreifend maximale 
Ausbeute von 50,8 % erzielt. 
Neben dem amorphen γ-Aluminiumoxidkatalysator (HV95/53) konnten beim Einsatz 
des HY Zeolithen (HV94/47) und des H-ZSM-5 Zeolithen mit einem Modul von 300 
(HV94/42) hohe Aktivitäten und Selektivitäten katalysiert werde. Der Umsatz des HY 
Zeolithen liegt bei 60,2 %. Die Selektivität erzielt einen Wert in Höhe von 43,2 %. Der 
H-ZSM-5 Zeolith erreicht einen Umsatz von 52,3 % und eine Selektivität von 71,1 %. 
Eine Optimierung der genannten Zeolithe, orientiert an den bereits diskutierten 
optimalen Parametern, rundet die Untersuchungen zur direkten Lactidsynthese aus 
wässriger Milchsäure ab. 
Für die Untersuchung am optimalen Betriebspunkt wurden der H-ZSM-5 Zeolith 
(HV09/25 HV94/42) und der HY Zeolith (HV94/46) verstrangt. Als organische Binder 
wurde Cerestal AJ 12015 mit einem Natriumanteil von 0,011 Gew.-% verwendet 
(Kapitel 5.3.1.3). Die Versuchsreihe am optimalen Betriebspunkt wurde aufgrund der 
hohen aufgezeigten Aktivität der Zeolithe zunächst auf 210 °C eingestellt. Ferner 
wurden 97 %ige Milchsäure und ein Stickstoffvolumenstrom von 80 ml/min 
verwendet. Die Ergebnisse der Katalyse wurden in der modifizierten Anlage 
gewonnen und sind in Abbildung 3-30 aufgetragen. 
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Abbildung 3-30 Optimaler Betriebspunkt T 210 °C, p 150 mbar, TOS 4 h, N2 80 ml/min, 
97 % LA 11,5 g/h, τ 1,0/0,5, WHSV 2,3/1,2 h-1, 5,0/2,5 g Katalysator 
 [TF13-14/17-18 HV09/25 HV94/46] 
Der Umsatz des H-ZSM-5 Zeolithen (HV09/25) und des HY Zeolithen (HV04/46) 
konnte durch die erhöhte Temperatur und den Einsatz der 97 %igen Milchsäure im 
Vergleich zum Katalysatorscreening gesteigert werden. Die erzielen 
Umsatzhöchstwerte der gesamten Versuchsreihe liegen bei 70,8 % (H-ZSM-5) und 
91,2 % (HY). Die Selektivitäten können mit 34,9 % und 20,5 % angegeben werden 
und sind vergleichsweise niedrig. Die qualitative Analyse des Abgasstorms zeigt die 
vermehrte Bildung der Nebenprodukte Kohlenstoffdioxid, Acetaldehyd, Aceton, 
Acrylsäure und Formaldehyd. Der Einsatz der Zeolithe katalysiert trotz der 
verbesserten temperaturabhängigen Desorption der Reaktanden keine selektive 
Lactidbildung. Durch die erhöhte Temperatur werden neben der Lactidkinetik die 
weiteren Zersetzungsreaktionen beschleunigt.  
Durch die Halbierung der Katalysatormasse steigt die Katalysatorbelastung und die 
Verweilzeit wird reduziert (Abbildung 3-30). Die niedrigere Kontaktzeit resultiert in 
kleineren Umsätzen in Höhe von 62,1 % (H-ZSM-5) und 61,8 % (HY). Die 
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Zersetzung der Milchsäure kann jedoch nicht entscheidend gehemmt werden. Die 
Selektivitäten erreichen Werte von 30,7 % und 56,4 %. 
3.1.9 Racemisierung 
Die Forschung auf dem Gebiet der direkten Lactidsynthese ist zum gegenwärtigen 
Zeitpunkt Pionierarbeit. Wegen der fragwürdigen Durchführbarkeit der direkten 
Lactidsynthese wurde auf analytische Investitionen, welche die Chiralität 
untersuchen, verzichtet. Die Messungen der Racemisierung wurden aufgrund der 
geringen analytischen Ressourcen nur bei den höchsten Ausbeuten, welche der 
γ-Aluminiumoxidkatalysator erreicht hat, am optimalen Betriebspunkt durchgeführt. 
Die Bestimmung vom L, meso und D Lactid wurde mittels einer GC Analytik 
quantifiziert (Abbildung 3-31). Die kürzeste Rententionszeit zeigte meso Lactid 
(14,1 min). Das Racemat folgte mit L Lactid (15,6 min) und D Lactid (16,6 min). 
  
Abbildung 3-31 Chirale GC Analytik a) meso Lactid b) Lactidracemat 
Die Versuche des Kapitels 3.1.7 wurden mit Hilfe der chiralen GC untersucht    
(Tabelle 3-9). Bei den untersuchten Proben kann jedoch von Maximalwerten, in 
Bezug auf die Racemisierung, ausgegangen werden. Diese Feststellung beruht auf 
der hohen Reaktionstemperatur von 240 °C, welche die Racemisierung im 
Allgemeinen fördert. Des Weiteren handelt es sich um die vorbehandelte 97 %ige 
Milchsäure. Diese wurde im Vergleich zu den Versuchen mit 90 %iger Milchsäure 
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einer zusätzlichen Umwandlung bei erhöhter Temperatur unterzogen. Die 
Vorbehandlung wirkt sich negativ auf die Stereoisomerie aus. 
Tabelle 3-9 Stereoisomerie von Lactid 
MV 
Nr. 
Edukt 
[%] 
Temperatur 
[°C] 
WHSV 
[h-1] 
L-Lactid 
[GC Area] 
meso-Lactid 
[GC Area] 
D-Lactid 
[GC Area] 
Racemi-
sierung [%] 
57 97 240 3,8 28932836 1480299 207849 5,5 
58 97 240 1,6 57320009 1803546 1967182 6,2 
59 97 240 3,8 27466293 2571092 341505 9,6 
60 97 240 1,6 43236032 2210180 289554 5,5 
 
Die Ergebnisse (Tabelle 3-9) zeigen eine geringe Racemisierung. Dies bedeutet, 
dass die L-Konfiguration der wässrigen Milchsäure (99,5 % L-Milchsäure, 
0,05 % D-Milchsäure) vorwiegend auch im Produkt bestehen bleibt. Der 
Hauptbestandteil im Reaktionsgemisch ist dementsprechend L-Lactid. Die absolute 
L-Konfiguration bleibt somit zwischen 90,4 % und 94,5 % bestehen.  
Die Ergebnisse sind bei der derzeit gängigen PLLA Herstellung aus L-Lactid 
akzeptabel.  
Neue Forschungsaktivitäten produzieren thermisch stabileres PDLLA aus dem 
Lactidracemat, welches aus L-Lactid und D-Lactid besteht. Die vermehrte 
D-Lactidbildung könnte demzufolge in naher Zukunft erwünscht sein. 
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3.2 Veresterung von Acrylsäure und n-Butanol zu n-Butylacrylat 
Im Rahmen des EuroBioRef Projektes wird die Veresterungsreaktion von Acrylsäure 
und n-Butanol zu n-Butylacrylat untersucht. Die Forschungsaktivität wird durch die 
Nutzung nachwachsender Rohstoffe geprägt. Die nachhaltige Produktion von 
Acrylsäure und n-Butanol wird durch weitere Konsortiumsmitglieder realisiert. 
Die bisherige großtechnische Umsetzung dieser Reaktion wird in der Flüssigphase 
realisiert. Die Veresterung von Acrylsäure und n-Butanol zu n-Butylacrylat ist eine 
Gleichgewichtsreaktion, welche dementsprechend durch das thermodynamische 
Gleichgewicht beschränkt ist. In industriellen Prozessen wird die Azeotropbildung zur 
Separation von Wasser, n-Butanol und n-Butylacrylat genutzt, um das Gleichgewicht 
zu verschieben. 
Im Folgenden soll die Durchführbarkeit der Gasphasenveresterung in einer 
kontinuierlichen Laboranlage aufgezeigt werden. Auf eine Wasserseparation bzw. 
auf eine Rückführung der Edukte zur Verschiebung des Gleichgewichtes wird vorerst 
verzichtet. Einführend wird ein umfangreiches Katalysatorscreening bei 
Umgebungsdruck diskutiert. In Tabelle 3-10 sind die verwendeten Katalysatoren 
aufgelistet. Die Synthese der einzelnen Katalysatoren wird im nachfolgenden Kapitel 
beschrieben. Die Katalysatoren wurden bis auf die polymeren Ionenaustauscher-
harze tablettiert, gemörsert und gesiebt (5.3.1.2). 
Der Einfluss der Temperatur und der Verweilzeit wird anhand des 
Ionenaustauscherharzes Lewatit K 2649 untersucht. Die Erkenntnisse werden in dem 
weiteren Katalysatorscreening im Unterdruck bei reduzierter Temperatur verwendet. 
Tabelle 3-11 listet die Ionenaustauscherharze des zweiten Katalysatorscreenings 
auf. 
Die Langzeitaktivität des Katalysatorsystems in Abhängigkeit von der Temperatur 
und von dem Trägergasstrom wird abschließend aufgezeigt. Zunächst werden für ein 
besseres Verständnis der Teilschritte der heterogenen Katalyse die experimentellen 
Untersuchungen mit Hilfe von kommerziell bezogenen Edukten durchgeführt. 
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Tabelle 3-10 Verwendete Katalysatoren der Umgebungsdruckversuche 
Katalysator Katalysator Nr. Versuchs Nr. 
SiO2/ SO42-/SiO2 - KSW55 SW15/11 
Al2O3/ SO4
2-/Al2O3 HV10/06 KSW58 SW14/13 
TiO2/ SO4
2-/TiO2 HV10/36 KSW 52 SW06/10 
SO4
2-/ZrO2 KSW67 SW25 
SO4
2-/ZrO2/ MoO3/ Nd2O3 KSW71 SW28 
Wox/ZrO2 KSW68-70 SW21/22-24 
CsxH3-xPW12O40 KSW64-66 SW20/23/26 
H-ZSM-5 M25/M500/M1000 HV09/24 HV09/25 HV09/22 SW07-09 
B-MFI HV93/05 SW04 
HY HV94/46 SW05 
H-Beta HV05/15 SW17 
H-Mordenit HV95/41 SW16 
Amberlyst 70 HV09/01 SW12 
Nafion HV02/03 SW29 
 
Tabelle 3-11 Verwendete Katalysatoren der Unterdruckversuche 
Katalysator Katalysator Nr. Versuchs Nr. 
Amberlyst 15 wet 04/11 SvW07 
Amberlyst 16 wet 10/42 SvW08 
Amberlyst 35 wet 04/13 SvW09 
Amberlyst 36 wet 04/10 SvW19 
Amberlyst 39 wet 10/43 SvW15 
Amberlyst 46 06/14 SvW20 
Amberlyst 70 09/01 SvW04 
Amberlyst IR-120 - SvW16 
Lewatit K 2431 10/41 SvW17 
Lewatit K 2649 10/44 SvW18 
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Die berechneten Umsätze beziehen sich auf n-Butanol. Zum Einen erschwert die 
nichtlineare Kalibrierung der Acrylsäure die Quantifizierung. Zum Anderen können 
somit die Ergebnisse mit den Literaturdaten verglichen werden. Die angegebenen 
Selektivtäten in den Abbildungen beziehen sich auf n-Butylacrylat. Des Weiteren wird 
jeder Versuch durch die internen HV Nummern, welche die kommerziell bezogenen 
Katalysatoren und deren Produktionschargen identifizieren, ergänzt. Die 
synthetisierten Katalysatoren können durch den spezifischen Herstellungscode 
(KMV/KSW) identifiziert werden. Die spezifischen Versuchsnummern 
vervollständigen die Diagramme. Der vollständige Datensatz ist darüber hinaus im 
Anhang zu finden. 
3.2.1 Katalysatorpräparation 
3.2.1.1 Oxide und sulfatisierte Oxide 
Siliziumdioxid (SiO2) und Titandioxid (TiO2, HV10/36) wurden kommerziell bezogen 
und lagen pulverförmig vor. Aluminiumhydroxid (HV10/06) wurde über 6 Stunden bei 
550 °C kalziniert, um γ-Aluminiumoxid zu erhalten (Kapitel 5.3.2). 
Die Sulfatisierung der Oxide (SiO2, Al2O3 HV10/06, TiO2 HV10/36) wurde mittels der 
incipient wetness-Methode (IWM Kapitel 5.3.4.1) durchgeführt [114].  
Das sulfatisierte Zirkonoxid wurde mittels einer Feststoffsynthese hergestellt [115] 
(Kapitel 5.3.4.2). Die Synthese des sulfatisierten Zirkon/Molybdän/Neodym Mischoxid 
wird in Kapitel 5.3.5 beschrieben [116]. 
Die jeweils pulverförmigen Katalysatoren wurden für den Einsatz im Festbett 
tablettiert, gemörsert und gesiebt (Kapitel 5.3.1.2). Das Partikelgrößenspektrum von 
1,25 mm bis 2,00 mm wurde auf die katalytische Aktivität hin untersucht. 
3.2.1.2 Wolframiertes Zirkonoxid 
Das wolframierte Zirkoniumhydroxid (HV 10/45) wurde bei 500 °C, 650 °C, 800 °C 
und 900 °C über 3 Stunden kalziniert, anschließend tablettiert, gemörsert und 
gesiebt (Kapitel 5.3.1.2). 
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3.2.1.3 Caesiumdotierte Heteropolysäuren 
Nach der Literaturvorschrift [117] wurden unterschiedlich dotierte Heteropolysäuren 
der Form CsxH3-xPW12O40 synthetisiert. Der erhaltene Feststoff wurde tablettiert und 
analog zu der Vorschrift 5.3.1.2 präpariert. 
3.2.1.4 Zeolithe 
Die verwendeten Zeolithe wurden weitestgehend kommerziell bezogen und lagen 
jeweils pulverförmig vor. Das Zeolithpulver wurde tablettiert und in einem Mörser 
zerkleinert. Anschließend wurde die gewünschte Partikelgrößenfraktion mittels 
Analysesieben separiert (Kapitel 5.3.1.2). 
3.2.1.5 Polymere Ionenaustauscherharze 
Die eingesetzten Ionenaustauscherharze und Nafion wurden vor der Katalyse 
getrocknet. Dies geschah bei 110 °C über Nacht (Ionenaustauscherharze) bzw. bei 
160 °C unter Vakuum für 16 h (Nafion). Anschließend erfolgte direkt der Einsatz im 
Katalysatorfestbett. 
3.2.2 Katalysatorcharakterisierung 
3.2.2.1 Oxide und sulfatisierte Oxide 
Siliziumdioxid (SiO2), Aluminiumoxid (Al2O3 HV10/06) und Titandioxid (TiO2 HV10/36) 
wurden als reines und sulfatisiertes Trägermaterial bei der Veresterung von 
Acrylsäure mit n-Butanol untersucht. Zusätzlich wurde Zirkonoxid und ein 
Zirkon/Molybdän/Neodym Mischoxid sulfatisiert. 
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Die analytische Messung des Sulfatgehalts mittels ICP-OES ergab folgende Werte: 
Tabelle 3-12 ICP-OES Analyse der Oxide und sulfatisierten Oxide 
HV/Katalysator 
Nr. Katalysator 
H2SO4 [Gew.-%]  
eingesetzt 
SO4
2- [Gew.-%] 
theor. Beladung 
SO4
2- [Gew.-%] 
tats. Beladung 
- SiO2 - 0 0 
KSW54-56 SO4
2-/SiO2 5/10/15 4,7/8,9/12,8 <0,19/<0,19/<0,19 
HV10/06 Al2O3 - 0 0,7 
KSW57-59 SO4
2-/Al2O3 5/10/15 4,7/8,9/12,8 5,6/8,2/9,6 
HV10/36 TiO2 - 0 0 
KSW51-53 SO4
2-/TiO2 5/10/15 4,7/8,9/12,8 1,3/1,3/1,0 
KSW67 SO4
2-/ZrO2 - - 23,5 
KSW71 SO4
2-/ZrO2/ 
MoO3/ Nd2O3 
- - 2,3 
 
Die Ergebnisse der ICP-OES Analyse zeigen eine starke Abhängigkeit des 
Trägermaterials vom dem erzielten Sulfatgehalt (Tabelle 3-12). Auf dem Silizium-
träger konnte keine nachweisbare Menge (Nachweißgrenze 0,19 mg/g) Sulfat 
immobilisiert werden.  
Hingegen konnte der Aluminiumträger sulfatisiert werden. Die Menge an Sulfat ist 
dabei abhängig vom eingesetzten Schwefelsäureanteil und steigt mit diesem. Das 
reine Trägermaterial weist bereits einen Sulfatgehalt in Höhe von 0,7 mg/g auf.  
Auf dem Titanträger ließen sich unabhängig von der Schwefelsäuremenge maximal 
1,3 mg/g an Sulfat immobilisieren.  
Das mittels einer Feststoffsynthese hergestellte sulfatisierte Zirkonoxid zeigt einen 
wesentlich höheren Sulfatgehalt (SO4
2-) in Höhe von 23,5 % auf und demonstriert die 
Effektivität dieser Methode im Vergleich zu der IWM.  
Die Sulfatisierung des Zirkon/Molybdän/Neodym Mischoxids hat lediglich eine 
Beladung in Höhe von 2,3 % erreicht. 
Einen Vergleich des strukturellen Aufbaus des Siliziumdioxids, des Aluminiumoxids 
und des Titandioxids zeigen die Röntgenpulverdiffraktogramme in Abbildung 3-32. 
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Abbildung 3-32 Röntgenpulverdiffraktogramme von SiO2, Al2O3 [HV10/06], TiO2 [HV10/36] 
Die Röntgenpulverdiffraktogramme der Oxide zeigen ein amorphes Beugungsmuster 
des Siliziumdioxids. Bei der Kalzinierung des Aluminiumhydroxids entstand 
amorphes γ-Aluminiumoxid. Ferner weist die XRD Messung von Titandioxid Reflexe 
auf, die der Anastas- und Rutilstruktur zuzuordnen sind. Die jeweiligen 
Sulfatisierungen hatten keinen Einfluss auf die Struktur.  
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Das Röntgenpulverdiffraktogramm des sulfatisierten Zirkonoxids (SO4
2-/ZrO2 KSW67) 
und des sulfatisierten Mischoxids (SO4
2-/ZrO2/MoO3/Nd2O3 KSW71) zeigt 
Abbildung 3-33. 
 
Abbildung 3-33 Röntgenpulverdiffraktogramme SO4
2-/ZrO2 [KSW67] SO4
2-/ZrO2/ MoO3/ Nd2O3 
[KSW71] 
Die Beugungsmuster des sulfatisierten Zirkonoxids zeigen die Reflexe der 
tetragonalen und der monoklinen Phase. Das sulfatisierte Zirkon/Molybdän/Neodym 
Mischoxid weist nur die Reflexe der metastabilen tetragonalen Phase auf. Diese 
zeigte in der Vergangenheit höhere Aktivitäten und kann durch die Immobilisierung 
stabilisiert werden. 
Die BET Messungen der Oxide und der sulfatisierten Oxide sind in Tabelle 3-13 
einander gegenübergestellt. 
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Tabelle 3-13 BET Oberflächenbestimmung SiO2 Al2O3 [HV10/06] TiO2 [HV10/36]                
SO4
2-/ZrO2 [KSW67] SO4
2-/ZrO2/ MoO3/ Nd2O3 [KSW71] 
Katalysator 
BET 
Oberfläche 
[m2/g] 
Mikroporen 
Oberfläche 
[m2/g] 
Mikroporen 
Volumen 
[cm3/g] 
BJH 
Mesoporen 
Oberfläche 
[m2/g] 
BJH 
Mesoporen 
Volumen 
[cm3/g] 
Poren-
radius 
[Å] 
SiO2 185,7 16,7 0,0 193,9 0,5 49 
Al2O3 183,0 13,7 0,0 264,1 0,6 44 
TiO2 50,8 - 0,0 56,7 0,2 60 
SO4
2-/ZrO2 124,2 - 0,0 172,8 0,3 30 
SO4
2-/ZrO2/ 
MoO3/ 
Nd2O3 
79,5 - 0,0 114,3 0,2 30 
 
Die BET Oberfläche des amorphen Siliziumdioxids beträgt 185,7 m2/g und liegt somit 
im Bereich der Herstellerangabe von 200 m2/g ±25 (Aerosil 200). Das amorphe 
Aluminiumoxid hat eine ähnliche BET Oberfläche in Höhe von 183,0 m2/g. Das 
Titandioxid zeigt die kleinste BET Oberfläche mit 50,8 m2/g und bestätigt die hohe 
Kristallinität der Röntgenpulverdiffraktometrie. 
Die BET Messung des sulfatisierten Zirkonoxids zeigt den typischen Verlauf der 
Adsorptions- und der Desorptionsisothermen für ein mesoporöses Material. Die BET 
Oberfläche beträgt 124,2 m2/g. Die BET Oberfläche des sulfatisierten 
Zirkon/Molybdän/Neodym Mischoxids ist mit 79,5 m2/g wesentlich geringer als die 
des sulfatisierten Zirkonoxids. Die Mesoporen des Zirkonoxids haben 
dementsprechend eine größere Oberfläche von 172,8 m2/g als das mesoporöse 
Mischoxid (114,3 m2/g). 
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Infolge des hohen Sulfatgehalts des Zirkonoxids (KSW67) wurde der Katalysator 
mittels NH3-TPD und Py-FT-IR untersucht. Die Ergebnisse sind in Abbildung 3-34 
und Abbildung 3-35 ersichtlich. 
 
 
Abbildung 3-34 NH3-TPD SO4
2-/ZrO2 [KSW67] 
Die NH3-TPD zeigt einen kleinen Anteil schwach saurer Zentren, bei denen 
Ammoniak bei zirka 200 °C desorbiert. Ein kleiner Anteil an stark sauren Zentren ist 
in dem Temperaturbereich von 400 °C bis 500 °C zu beobachten. Die Peakflächen 
ab einer Temperatur von 600 °C lassen keinen Rückschluss auf die Azidität des 
Katalysators mehr zu. Mit zunehmender Temperatur zersetzt sich der Katalysator, 
beispielsweise kann bei 800 °C von der Abspaltung der sulfonsauren Gruppen 
ausgegangen werden. 
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Abbildung 3-35 Py-FT-IR SO4
2-/ZrO2 [KSW67] 
Das Py-FT-IR bei 300 °C zeigt die typischen Banden, welche der Lewis- (1620 cm-1, 
1490 cm-1, 1457 cm-1) und der Brønstedazidität (1640 cm-1, 1545 cm-1, 1490 cm-1) 
zugeordnet werden können. Das Flächenverhältnis von Brønsted- zu Lewisazidität 
liegt bei zirka eins. 
3.2.2.2 Wolframiertes Zirkonoxid 
Abbildung 3-36 zeigt die Röntgenpulverdiffraktogramme der wolframierten 
Zirkonoxide, welche bei 500 °C (KSW68), 650 °C (KSW69), 800 °C (KSW70) und 
900 °C kalziniert wurden. Zusätzlich wurde das unbehandelte Zirkoniumhydroxid 
analysiert. 
 
Abbildung 3-36 XRD WOx/ZrO2 [KSW68-70] 
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Die Kalzinierungen bei 500 °C und 650 °C zeigen das wolframierte Zirkonoxid in der 
tetragonalen Phase. Ab einer Kalzinierungstemperatur von 800 °C liegen sowohl die 
tetragonale als auch die monokline Phase vor. Zusätzlich sind ab dieser Temperatur 
Reflexe von reinem Wolfram(VI)oxid (WO3) sichtbar. Mit steigender Kalzinierungs-
temperatur nimmt sowohl die monokline Phase als auch die Wolfram(VI)oxidphase 
zu. Gleichzeitig sinkt der Anteil an der tetragonalen Phase. 
Die BET Oberflächenbestimmung der wolframierten Zirkonoxide ist in Tabelle 3-14 
ersichtlich. 
Tabelle 3-14 BET Oberflächenbestimmung WOx/ZrO2 [KSW68-70] 
Katalysator 
BET 
Oberfläche 
[m2/g] 
Mikroporen 
Oberfläche 
[m2/g] 
Mikroporen 
Volumen 
[cm3/g] 
BJH 
Mesoporen 
Oberfläche 
[m2/g] 
BJH 
Mesoporen 
Volumen 
[cm3/g] 
Poren-
radius 
[Å] 
WOx/ZrO2 
500 °C 134,8 - 0,0 191,8 0,3 28 
WOx/ZrO2 
650 °C 95,7 - 0,0 135,3 0,2 35 
WOx/ZrO2 
800 °C 
50,8 2,0 0,0 65,5 0,2 60 
 
Die BET Oberfläche sinkt mit steigender Kalziniertemperatur von 138,4 m2/g (500 °C) 
über 95,7 m2/g (650 °C) auf 50,8 m2/g (800 °C). Diese Messungen sind konsistent 
mit den Messungen aus der Literatur [118]. Entgegengesetzt steigt der Porenradius mit 
der Temperatur von 28 Å über 35 Å auf 60 Å. 
Die Säureeigenschaften der wolframierten Zirkonoxide werden anhand der beiden 
folgenden Abbildungen diskutiert. 
85 
 
 
Abbildung 3-37 NH3-TPD WOx/ZrO2 [KSW68-70] 
Die NH3-TPD (Abbildung 3-37) zeigt einen ähnlichen Verlauf für alle drei 
eingesetzten Katalysatoren. Neben schwach sauren Zentren, welche bei zirka 
200 °C Ammoniak desorbieren, wird die Existenz von stark sauren Zentren, welche 
Ammoniak zwischen 400 °C und 500 °C desorbieren, aufgezeigt. Die Säurestärke, 
welche insgesamt relativ gering ist, sinkt leicht mit steigender 
Kalzinierungstemperatur. 
 
 
Abbildung 3-38 Py-FT-IR WOx/ZrO2 [KSW68-70] 
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Die Abbildung 3-38 zeigt die Py-FT-IR Spektren bei 100 °C. Die charakteristischen 
Brønstedbanden bei einer Wellenzahl von 1640 cm-1 und 1545 cm-1 werden mit 
steigender Kalzinierungstemperatur stärker. Die Intensität der lewisaziden Banden 
nimmt hingegen bei Wellenzahlen von 1620 cm-1 und 1457 cm-1 ab. Die Azidität des 
bei 500 °C kalzinierten Katalysators basiert demzufolge vorwiegend auf 
Lewisazidität. Hingegen liegt bei dem Katalysator, welcher bei 800 °C kalziniert 
wurde, ein ausgeglichenes Verhältnis von Lewis- zu Brønstedazidität vor. 
3.2.2.3 Caesiumdotierte Heteropolysäuren 
Die tatsächlichen Dotierungen der drei synthetisierten (Kapitel 5.3.6) 
Heteropolysäuren der Form CsxH3-xPW12O40 wurden mittels des ICP-OES analysiert. 
Die Ergebnisse zeigen Caesiumgehalte in Höhe von 1,63 % (KSW64), 1,74 % 
(KSW65) und 1,82 % (KSW66), welche somit deutlich unter den beabsichtigten 
Werten von Cs2,1, Cs2,3 und Cs2,5 liegen. Dessen ungeachtet konnte jedoch die 
erfolgreiche Dotierung der Säure gezeigt werden. 
Das Röntgenpulverdiffraktogramm zeigt die exemplarische Messung der Cs2,1 
Dotierung (Abbildung 3-39). 
 
Abbildung 3-39 XRD Cs2,1H3-xPW12O40 [KSW64] 
Die Reflexe des Röntgenpulverdiffraktogrammes der caesiumdotierten 
Heteropolysäure sind gegenüber der  nicht dotierten Heteropolysäuren zu größeren 
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Winkeln verschoben. Die XRD Messung bestätigt folglich die ICP-OES Daten und 
somit die erfolgreiche Dotierung der Säure. 
Die Messwerte der BET Analyse sind in Tabelle 3-15 aufgezeigt. 
Tabelle 3-15 BET Oberflächenbestimmung Cs2,1H3-xPW12O40 [KSW64-65] 
Katalysator 
BET 
Oberfläche 
[m2/g] 
Mikroporen 
Oberfläche 
[m2/g] 
Mikroporen 
Volumen 
[cm3/g] 
BJH 
Mesoporen 
Oberfläche 
[m2/g] 
BJH 
Mesoporen 
Volumen 
[cm3/g] 
Poren-
radius 
[Å] 
Cs2.1 46,8 34,3 0,0 11,5 0,0 25 
Cs2.3 109,0 35,2 0,0 72,2 0,0 16 
 
Die BET Messung des Cs2,1 Salzes zeigt einen Verlauf der Adsorptions- und 
Desorptionsisothermen ohne Hysterese, was auf ein mikroporöses Material 
schließen lässt. Das BET- und das BJH-Modell lassen sich in diesem Fall aufgrund 
der unter anderem vermehrten Stickstoffadsorption in den Mikroporen nicht 
anwenden. Die berechneten Messpunkte können nur als Richtwert dienen. Die 
Messung des Cs2,3 Salzes zeigt eine sehr schmale Hysterese, was auf das Vorliegen 
einer Mesoporen- neben einer Mikroporenstruktur hindeutet. 
Einen Vergleich der temperaturprogrammierten NH3 Desorption von Cs2,1 und Cs2,5 
dotierten Heteropolysäuren zeigt Abbildung 3-40. 
 
Abbildung 3-40 NH3-TPD Cs2,1 [KSW64] Cs2,5 [KSW66] 
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Der Wärmeleitdetektor der NH3-TPD zeigt einen vergleichbaren Verlauf der 
untersuchten Salze. Beide Dotierungen haben schwach saure Zentren, welche bei 
einer Temperatur von zirka 200 °C identifiziert werden können. Die Intensitäten der 
gering dotierten Heteropolysäure (Cs2,1) sind jedoch höher und zeigen im Vergleich 
eine größere Azidität auf.  Es liegen darüber hinaus keine Anzeichen für die Existenz 
von stark sauren Zentren vor.  
Ein Vergleich der Py-FT-IR Spektren der unterschiedlichen Dotierungen bei 200 °C 
wird in Abbildung 3-41 gezeigt. 
 
 
Abbildung 3-41 Py-FT-IR Cs2,1 [KSW64] Cs2,3 [KSW65] Cs2,5 [KSW66] 
Die charakteristischen Banden der Lewisazidität bei einer Wellenzahl von 1620 cm-1 
und 1457 cm-1 sind klar ersichtlich. Die Banden bei der Wellenzahl von 1490 cm-1 
können sowohl der Lewis- als auch der Brønstedazidität entsprechen. Die Banden 
bei 1640 cm-1 und 1545 cm-1 sind der Brønstedazidität zuzuordnen und sinken mit 
steigender Caesiumdotierung. Brønstedazidität basiert auf Protonen, das heißt H+-
Ionen. Diese werden bei der Dotierung gegen Cs+ substituiert. Folglich sinkt das 
Brønsted-/Lewis-Verhältnis mit steigendem Caesiumgehalt. 
3.2.2.4 Zeolithe 
Die Röntgenpulverdiffraktogramme der verwendeten mittelporigen H-ZSM-5 
Pentasilzeolithe und des B-MFI Pentasilzeoliths sind in Abbildung 3-42 aufgetragen. 
1800 1750 1700 1650 1600 1550 1500 1450 1400
Cs 2,3
Cs 2,1
L
L+BL
BB
Ab
so
rb
an
z
Wellenzahl [cm-1]
Cs 2,5
89 
 
 
Abbildung 3-42 XRD H-ZSM-5 [M25 HV09/24 M500 HV09/25 M1000 HV09/22] B-MFI [HV93/05] 
Die Reflexe der untersuchten Zeolithe zeigen die MFI Struktur. Die Intensitäten und 
somit die Kristallinität sind bei den kommerziell bezogenen H-ZSM-5 Zeolithen höher 
als bei dem B-MFI Zeolithen, welcher nach der Vorschrift in Kapitel 5.3.1.1 
synthetisiert wurde. 
Das folgende Röntgenpulverdiffraktogramm zeigt die Messung des weitporigen 
HY Zeolithen. 
 
Abbildung 3-43 XRD HY [HV94/46] 
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Die Reflexe zeigen das Vorliegen der Faujasitstruktur. Gleichzeitig zeigt der HY 
Zeolith einen analogen Kristallinitätsgrad im Vergleich zu den zuvor untersuchten 
Zeolithen des MFI Strukturtyps. 
Die BET Oberflächen Analyse ergab für jeweils zwei mittelporige Pentasilzeolithe und 
zwei weitporige Zeolithe folgende tabellierte Werte: 
Tabelle 3-16 BET Oberflächenbestimmung H-ZSM-5 [M25 HV09/24] B-MFI [HV93/05] 
HY [HV94/46] Beta [HV05/15] 
Katalysator 
BET 
Oberfläche 
[m2/g] 
Mikroporen 
Oberfläche 
[m2/g] 
Mikroporen 
Volumen 
[cm3/g] 
BJH 
Mesoporen 
Oberfläche 
[m2/g] 
BJH 
Mesoporen 
Volumen 
[cm3/g] 
Poren-
radius 
[Å] 
H-ZSM-5 
M25 393,3 234,6 0,1 167,8 0,2 21 
B-MFI 356,7 276,4 0,1 101,6 0,2 47 
HY 599,7 386,6 0,2 230,4 0,3 23 
Beta 484,6 286,6 0,1 245,3 0,9 70 
 
Die BET Oberflächenbestimmung zeigt den typischen Hystereseverlauf eines 
mikroporösen Materials. Die Mikroporenoberflächen liegen strukturabhängig über 
bzw. weit über 200 m2/g. Die mittelporigen Pentasilzeolithe haben einen 
durchschnittlichen Porenradius von 21 Å (H-ZSM-5 M25) und 47 Å (B-MFI). Die 
weitporigen Zeolithe haben einen durchschnittlichen Porenradius von 23 Å (HY) und 
70 Å (Beta). Die Zeolithe der MFI Struktur haben große BET Oberflächen von 393,3 
m2/g (H-ZSM-5 M25) und 356,7 m2/g (B-MFI). Dies deutet auf das Vorliegen von 
kleinen Kristallen hin. Der HY Zeolith mit der Faujasitstruktur hat die größte BET 
Oberfläche der Versuchsreihe mit 599,7 m2/g. Erneut muss die Anwendung des BET- 
und BJH-Modells bei den mikroporösen Zeolithen kritisch hinterfragt werden. 
Beispielsweise wird in den Mikroporen vermehrt Stickstoff adsorbiert, was eine 
Verfälschung der Messergebnisse zur Folge hat. 
Der Vergleich der temperaturprogrammierten NH3 Desorptionsverläufe der H-ZSM-5 
Zeolithe mit unterschiedlichen Modulen (M25 HV09/24 M500 HV09/25 
M1000 HV09/22) und des HY Zeolithen (HV94/46) wird in Abbildung 3-44 gezeigt. 
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Abbildung 3-44 NH3-TPD H-ZSM-5 [M25 HV09/24 M500 HV09/25 M1000 HV09/22]      
HY [HV94/46] 
Die NH3-TPD zeigt die Desorptionsverläufe bei steigender Temperatur. Der HY und 
der H-ZSM-5 Zeolith mit den jeweiligen geringen Modulen von 55 und 25 haben eine 
sehr große Anzahl an schwach sauren Zentren. Diese lassen den adsorbierten 
Ammoniak bereits bei zirka 200 °C desorbieren. Des Weiteren wird eine große 
Anzahl an stark sauren Zentren im Temperaturbereich von 400 °C bis 500 °C 
ersichtlich. Höhere Module des H-ZSM-5 Zeolithen von 500 und 1000 haben eine 
geringere Anzahl an sauren Zentren aufgrund des niedrigeren Aluminiumgehalts. Die 
einzelnen Säurezentren sind jedoch stärker azide. Die NH3-TPD zeigt eine geringe 
Anzahl an schwach (200 °C) und stark sauren (400 °C bis 500 °C) Zentren für hohe 
Module. 
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Die Abbildung 3-45 zeigt die Py-FT-IR Spektren bei 100 °C der H-ZSM-5 Zeolithe mit 
den Modulen 25 und 500. 
 
Abbildung 3-45 Py-FT-IR H-ZSM-5 [M25 HV09/24 M500 HV09/25]                                  
HY [HV94/46] 
Die charakteristischen Banden der Brønstedazidität (1640 cm-1 und 1545 cm-1) 
sinken mit steigendem Modul aufgrund der sinkenden Anzahl der Protonen. Die 
Intensitäten und die Flächen der Banden (1620 cm-1 und 1457 cm-1), welche der 
Lewisazidität zugeschrieben werden können, steigen mit dem Modul. Die Banden bei 
einer Wellenzahl in Höhe von 1490 cm-1 können sowohl der Lewis- als auch der 
Brønstedazidität entsprechen und sind bei dem H-ZSM-5 Zeolithen mit einem Modul 
von 500 deutlich ausgeprägter als bei dem höheren Modul von 500. Das Spektrum 
des HY Zeolithen weist einen ähnlichen Verlauf zu dem des H-ZSM-5 Zeolithen mit 
einem Modul von 500. Das Brønsted-/Lewissäure-Verhältnis ist gering. 
3.2.2.5 Polymere Ionenaustauscherharze 
Die folgende Tabelle charakterisiert die verwendeten und von dem jeweiligen 
Hersteller für Veresterungsreaktionen empfohlenen Ionenaustauscherharze. Diese 
wurden kommerziell von Rohm and Haas bzw. Lanxess bezogen. 
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Tabelle 3-17 Charakterisierung der Ionenaustauscherharze 
Typ HV Nr. 
Trockenmasse 
[%] 
Kapazität 
trocken 
[mol/Kg] 
Konz. aktive 
Zentren 
[Äq./Kg] 
 DVB [%] 
Oberfläche 
[m2/g] 
Poren-
radius 
[Å] 
A 15wet 04/11 55,8 5,15 4,7  20 53 300 
A 16wet 10/42 43,2 5,69 4,8  12 30 250 
A 35wet 04/13 51,0 5,69 5,2  20 50 300 
A 36wet 04/10 47,8 5,73 5,4  12 33 240 
A 39wet 10/43 34,8 5,39 5,0  8 32 230 
A 46 06/14 93,3 1,09 0,43  - 75 235 
A 70 09/01 44,2 - 2,55  8 36 220 
A IR-120 
(plus) - 49,5 - -  8 - - 
K 2431 10/41 34,8 - 5,3  - 25 400 
K 2649 10/44 100,0 4,89 4,7  - 40 350 
 
Die aufgelisteten Kapazitäten wurden nach der Vorschrift Kapitel 5.2.12 bestimmt 
bzw. aus der Literatur [119] übernommen. Ergänzend wurden die Konzentrationen der 
aktiven Zentren aus den Datenblättern des jeweiligen Herstellers tabelliert. 
Der Vernetzungsgrad, angegeben durch den Divinylbenzolgehalt (DVB) des 
Poly(styrol-co-divinylbenzol) Gerüstes, ist ein wichtiges Merkmal in Bezug auf die 
strukturellen Eigenschaften des Ionenaustauscherharzes. Die Datenblätter 
beschreiben einen DVB Anteil der Harze zwischen 8 % und 20 %. 
Die Oberflächen der Ionenaustauscherharze schwanken zwischen 25 m2/g 
(Lewatit K 2431) und 75 m2/g (Amberlyst 46). Die Porenradien betragen zwischen 
220 Å (Amberlyst 70) und 400 Å (Lewatit K 2431). 
Ein weiteres Merkmal der Harze ist die Kapazität bzw. die Anzahl der sulfonsauren 
Zentren. Beispielsweise ist der Amberlyst 15 mit einer Konzentration von 4,7 Äq./kg 
konventionell substituiert, das heißt in jeder Styroleinheit wurde ein Wasserstoff im 
Benzolring durch eine Sulfongruppe ersetzt. Die hohe Konzentration an sauren 
Zentren des Amberlysten 35 von 5,2 Äq./kg wird als Übersulfonierung bezeichnet. In 
jedem Benzolring der Styrol- und der Divinyleinheit wird dabei ein Wasserstoff durch 
eine Sulfongruppe ersetzt. Die geringe Konzentration der aktiven Zentren des 
94 
 
Amberlysten 46 in Höhe von 0,43 Äq./kg ist in der reinen Oberflächensulfonierung 
begründet. 
Der Amberlyst 70 weist einen relativ geringen Divinylbenzolanteil in Höhe von 8 % 
auf. Dies deutet auf das Vorliegen eines Makro- und Mikroporensystems hin. Die 
Oberfläche des Amberlysten liegt bei 36,0 m2/g. Ionenaustauscherharze unterliegen 
bei höheren Temperaturen Zersetzungsreaktionen. Üblicherweise können die sauren 
Amberlyste in einem Temperaturbereich von maximal 120 °C bis 150 °C eingesetzt 
werden. Beim Einsatz von höheren Temperaturen tritt eine Desaktivierung auf. Dies 
geschieht autokatalytisch, wobei Schwefelsäure abgespalten wird. Durch eine 
weitere Substitution des Styrolringes mit Halogenen kann die thermische Stabilität 
gesteigert werden. Durch den Elektronen ziehenden Effekt der Halogene wird die 
Desulfonierung erschwert. Beim Amberlysten 70 wurde eine Chlor-Substitution 
durchgeführt, was eine thermische Stabilität von bis zu 190 °C erzeugt. 
3.2.3 Katalysatorscreening bei Umgebungsdruck 
Das Katalysatorscreening wurde in einer kontinuierlichen Laboranlage, welche unter 
anderem einen Festbettreaktor umfasst, durchgeführt. Der Aufbau wird detailliert in 
Kapitel 5.4.2.1 beschrieben. 
Einführende Versuche haben gezeigt, dass eine Verdampfung des äquimolaren 
Gemisches, bestehend aus Acrylsäure und n-Butanol, zur Polymerisation im 
Verdampferrohr führt. Einerseits kann dies durch den Zusatz von 
Polymerisationsinhibitoren (Hydrochinon, Phenothiazine) ausgeschlossen werden, 
andererseits wird die Polymerisation durch die separate Verdampfung der Edukte 
vermieden. Letzteres wurde beim Katalysatorscreening angewandt.  
Die beiden Substratströme in Höhe von 10,8 gAA/h und 11,1 gBuOH/h ergaben ein 
äquimolares Verhältnis und wurden jeweils durch einen Stickstoffträgergasstrom von 
15 ml/min ergänzt. Die weitere Parameterauswahl wurde durch die Gewährleistung 
der Gasphasenreaktion bestimmt. Der Siedepunkt des Gemisches aus Acrylsäure, 
n-Butanol und Stickstoff wurde bei Umgebungsdruck auf 132,8 °C (UNIFAC) 
berechnet. Bei der Einstellung der Verdampfer- und Reaktortemperatur auf 180 °C 
findet folglich eine Gasphasenreaktion statt. Während der fünfstündigen 
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Versuchslaufzeit konnten aufgrund des anliegenden Umgebungsdruckes stündlich 
Proben entnommen und analysiert werden. Der zeitliche Verlauf zeigt den 
Aktivitätsverlauf des Katalysators auf. Demzufolge kann eine mögliche 
Inkubationszeit bzw. Desaktivierung beobachtet werden. 
Das Katalysatorscreening wurde mit literaturbekannten Veresterungskatalysatoren 
durchgeführt. Zum Einsatz kamen Oxide (SiO2, Al2O3, TiO2), sulfatisierte Oxide 
(SO4
2-/SiO2, SO4
2-/Al2O3, SO4
2-/TiO2, SO4
2-/ZrO2), Mischoxide (WOx/ZrO2), sulfatisierte 
Mischoxide (SO4
2-/ZrO2/MoO3/Nd2O3), caesiumdotierte Heteropolysäuren der Form 
CsxH3-xPW12O40, Zeolithe (B-MFI, H-ZSM-5, HY, Beta, Mordenit) und polymere 
Ionenaustauscherharze (Amberlyst 70, Nafion). Die Katalysatoren wurden teilweise 
synthetisiert (Kapitel 5.3) beziehungsweise kommerziell bezogen. In jedem Versuch 
wurden 5 g Katalysator eingesetzt. Dies hatte eine versuchsübergreifende konstante 
WHSV in Höhe von 4,4 h-1 zur Folge. Die Verweilzeit am Katalysatorfestbett variierte 
aufgrund der Dichteunterschiede von 0,7 s bis 3,3 s. 
3.2.3.1 Ergebnisse ohne Katalysator (Blindversuch) 
Der Blindversuch wurde ohne Katalysator durchgeführt und dient im Folgenden als 
Vergleichswert für die katalytische Aktivität. Das Katalysatorfestbett wurde mit 
Glaskugeln (Roth, 1,25 mm - 1,65 mm, 1415 kg/m3 Schüttdichte) gefüllt. Die erzielten 
Ergebnisse sind im Folgenden aufgezeigt (Tabelle 3-18) 
Tabelle 3-18 Ergebnisse des Blindversuchs, T 180 °C, p 1 bar, TOS 5 h, N2 30 ml/min, 
AA/BuOH äquimolar 21,9 g/h 
Versuchs Nr. Katalysator Umsatz [%] Selektivität [%] Massenbilanz [%] 
SW03 - 1,8 0,0 94,4 
 
Die Massenbilanz des Blindversuchs konnte zu 94,4 % geschlossen werden und wird 
durch das Totvolumen sowie die Acrylsäurepolymerisation im Verdampfer begründet. 
Der Umsatz und die Selektivität werden durch den Verlust beeinflusst. Die 
Auswertung des Blindversuchs ergab keine Bildung des Produkts oder der 
Nebenprodukte. Der Umsatz ist demzufolge dem Massenverlust geschuldet. 
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3.2.3.2 Ergebnisse der Oxide und der sulfatisierten Oxide 
In der kontinuierlichen Versuchsanlage wurden neben den unbehandelten Oxiden 
(SiO2, Al2O3 und TiO2), die nach der IWM [114] hergestellten sulfatisierten Oxide, 
welche mit 10 % Schwefelsäure behandelt wurden, eingesetzt. Die 
Katalysatorsynthese wird ausführlich in Kapitel 5.3.4.1 beschrieben. Das erhaltene 
Pulver wurde für den Einsatz im Festbettreaktor tablettiert, gemörsert und auf ein 
Partikelgrößenspektrum von 1,25 mm bis 2,00 mm gesiebt (Kapitel 5.3.1.2). Die 
Ergebnisse der Katalyse zeigt Abbildung 3-46. 
 
Abbildung 3-46 Oxide/sulfatisierte Oxide, T 180 °C, p 1 bar, TOS 5 h, N2 30 ml/min, 
AA/BuOH äquimolar 21,9 g/h, WHSV 4,4 h-1        
[SW06/10-11/13-15 KSW52/55/58 HV10/06 HV10/36] 
Die Umsätze konnten im Vergleich zum Blindversuch leicht gesteigert werden. 
Dennoch weisen die eingesetzten unbehandelten beziehungsweise sulfatisierten 
Oxide relativ geringe Aktivitäten auf. Die Umsätze des mit Schwefelsäure 
behandelten und des unbehandelten Siliziumdioxid liegen bei 4,8 % (KSW55) und 
7,5 %. Analog zu dem Blindversuch konnte keine Bildung von Produkten oder 
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Nebenprodukten beobachtet werden. Die Umsätze werden durch den Massenverlust 
in Höhe von 96,6 % (KSW55) bzw. 86,5 % erklärt. Das Röntgenpulverdiffraktogramm 
des Siliziumdioxids zeigt ein amorphes Beugungsmuster (Abbildung 3-32). 
Die Umsätze des γ-Aluminiumoxidträgers liegen bei 6,3 % (unbehandelt HV10/06) 
und 7,4 % (mit Schwefelsäure behandelt KSW58). Ein Teil des Umsatzes kann 
erneut durch die nicht vollständig geschlossenen Massenbilanzen von 94,1 % und 
93,3 % begründet werden. Die Bildung von n-Butylacrylat kann mit einer Selektivität 
von 4,1 % und 10,0 % beziffert werden. Ein entscheidender Unterschied zum 
Siliziumträger ist der höhere Sulfatgehalt von 0,7 mg/g (HV10/06) und 8,2 mg/g 
(KSW58) (Tabelle 3-12). Das Beugungsmuster des Aluminiumoxids zeigt die 
amorphe γ-Struktur (Abbildung 3-32), welche durch die Kalzinierung des 
Aluminiumhydroxids entstand (Kapitel 5.3.2). 
Bei dem Einsatz des Titandioxidkatalysators wurde im unbehandelten Zustand ein 
Umsatz von 5,9 % (HV10/36) erzielt. Der zusätzliche Sulfatgehalt von 1,3 mg/g lässt 
den Umsatz auf 12,5 % (KSW52) anwachsen. Neben dem maximalen Umsatz der 
untersuchten Oxide erreicht das sulfatisierte Titandioxid zusätzlich die höchste 
Selektivität mit 31,8 %. Neben n-Butylacrylat wurde erstmals die Bildung von 
Dibutylether (DBE) mit einer Selektivität von 6,1 % beobachtet. DBE entsteht bei der 
Kondensation von zwei n-Butanolmolekülen (Abbildung 2-7). Die Selektivität wurde 
zusätzlich durch Additionsreaktionen reduziert. Die Chromatogramme zeigten die 
Bildung von Butyl-3-acryloxypropanoat (BAP) und Butyl-3-butoxypropanoat (BBP) 
(Abbildung 3-47). 
 
Abbildung 3-47 Konsekutivprodukte BAP und BBP 
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Die Quantifizierung von BBP ergab eine Selektivität (SBBP) in Höhe von 2,1 % 
(KSW52). Der Anteil des Additionsproduktes BAP konnte nicht berechnet werden. 
Die Synthese des Folgeproduktes [120] ist sehr aufwendig und nicht zielführend bei 
der Veresterung von Acrylsäure und n-Butanol. Die GC Analyse ergab jedoch 
versuchsübergreifend ein ähnliches Flächenverhältnis von BAP zu BBP in Höhe von 
zirka eins. Die Selektivitätsberechnung von BBP in Höhe von 2,1 % kann somit als 
Richtwert für die Bildung von BAP gesehen werden. Generell ist die eingestellte 
Verweilzeit von zirka 1,3 s zu hoch gewählt. Eine Reduzierung des 16,3 cm langen 
Festbetts könnte die Konsekutivreaktionen verhindern. Die Massenbilanzen der 
Titandioxide sind mit 96,6 % (HV10/36) und 96,5 % (KSW52) nahezu optimal. 
 
Abbildung 3-48 Zeitabhängige Versuchsergebnisse SO4
2-/TiO2 [SW10 KSW52] 
Das sulfatisierte Titandioxid war mit einem gemittelten Umsatz in Höhe von 12,5 % 
und einer Selektivität von 31,5 % der aktivste Katalysator der eingesetzten Oxide. 
Aus diesem Grund ist beispielhaft der zeitabhängige Verlauf in Abbildung 3-48 
dargestellt. Der Umsatz ist nach einer Stunde aufgrund des Totvolumens in der 
Anlage erwartungsgemäß hoch und wurde zu 28,2 % berechnet. Anschließend 
werden Werte von 6,2 % bis 13,0 % erzielt, wobei ein leicht abfallender Trend zu 
beobachten ist. Die Selektivität ist entgegengesetzt bei niedrigen Umsätzen hoch. 
Nach 2 h und 5 h werden die Maximalwerte in Höhe von 57,3 % und 60,4 % erreicht. 
Zusammenfassend haben die erzielten Sulfatisierungen des γ-Aluminiumoxids 
(8,2 mg/g KSW55 SW13) und des Titandioxids (1,3 mg/g KSW52 SW10) einen 
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eindeutigen steigernden Einfluss auf den Umsatz und die Selektivität. Darüber 
hinaus kann durch die hochkristalline Struktur des Titandioxids die Aktivität im 
Vergleich zu den amorphen Siliziumdi- und Aluminiumoxiden gesteigert werden. 
Dessen ungeachtet ist kein Einfluss der BET Oberfläche der makroporösen Oxide 
feststellbar. 
3.2.3.3 Ergebnisse des sulfatisierten Zirkonoxids 
Im vorangegangenen Kapitel konnte der Einfluss des Sulfatgehalts auf den Umsatz 
und die Selektivität gezeigt werden. Mit Hilfe einer Festkörperroute wurde Zirkonoxid 
sulfatisiert (Kapitel 5.3.4.2). Hierdurch sollte eine größere Oberfläche und eine 
größere Anzahl an brønstedaziden Zentren erzielt werden [115]. Das erhaltene Pulver 
wurde ebenfalls tablettiert, gemörsert und auf ein Partikelgrößenspektrum von 
1,25 mm bis 2,00 mm gesiebt (Kapitel 5.3.1.2). 
Tabelle 3-19 Ergebnisse sulfatisiertes Zirkonoxid, T 180 °C, p 1 bar, TOS 5 h, N2 30 ml/min, 
AA/BuOH äquimolar 21,9 g/h, WHSV 4,4 h-1, τ 1,4 s 
KSW 67 Versuchs Nr. 
UmsatzBuOH 
[%] 
SBA      
[%] 
SDBE    
[%] 
SBBP      
[%] 
Massenbilanz 
[%] 
SO4
2-/ZrO2 SW25 42,2 45,1 11,7 3,3 93,4 
 
Das sulfatisierte Zirkonoxid weist eine deutlich höhere Aktivität als die anderen 
sulfatisierten Oxide auf (Tabelle 3-19). Der n-Butanolumsatz liegt bei 42,2 %. Die 
Selektivität (SBA) zu n-Butylacrylat erreicht einen Wert von 45,1 %. Des Weiteren 
entsteht durch Kondensation zweier n-Butanolmoleküle DBE (SDBE 11,7 %). 
Zusätzlich bilden sich erneut Spuren der Folgeprodukte Butyl-3-butoxypropanoat 
(SBBP 3,3 %) und Butyl-3-acryloxypropanoat. Die Konsekutivreaktionen treten durch 
eine zu lang gewählte Verweilzeiteinstellung von 1,4 s auf. Das 16,7 cm lange 
Katalysatorbett müsste verkürzt werden. 
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Die zeitabhängigen Versuchsergebnisse (SW25) zeigt Abbildung 3-49. 
 
Abbildung 3-49 Zeitabhängige Versuchsergebnisse SO4
2-/ZrO2 [SW25 KSW67] 
Der Umsatz und die Selektivität zeigen einen relativ konstanten Verlauf. Der hohe 
Umsatz in der ersten Stunde in Höhe von 62,2 % lässt sich durch das Totvolumen 
der Anlage erklären. Ein Teil der zugepumpten Masse füllt das Volumen der Anlage 
und kann nicht ausgewertet werden. Der Umsatz steigt und die Selektivität sinkt. Der 
Effekt tritt versuchsübergreifend auf. Die weiteren Messungen zeigen einen mittleren 
Umsatz von 37,5 % und eine mittlere Selektivität von 51,8 %. Der Katalysator zeigt 
innerhalb des fünfstündigen Versuchs eine leichte Desaktivierung und erfährt eine 
Gewichtszunahme von 0,6 g (12 %). 
Der vergleichsweise hohe Umsatz kann durch den hohen Sulfatgehalt von 23,5 % 
(KSW67) erklärt werden, welcher in der NH3-TPD in Form von schwach und stark 
sauren Zentren sichtbar wird (Abbildung 3-34). Zusätzlich konnte durch die 
Immobilisierung der sulfonsauren Zentren die metastabile tetragonale Phase 
stabilisiert werden (Abbildung 3-33). Diese zeigte in der Vergangenheit höhere 
Aktivitäten als die monokline Phase. Des Weiteren hat das mesoporöse sulfatisierte 
Zirkonoxid eine relativ große BET Oberfläche von 124,2 m2/g. Die strukturellen 
Eigenschaften des sulfatisierten Zirkonoxids ermöglichen die Desorption der 
Produkte von der Katalysatoroberfläche und hemmen somit weitestgehend eine 
Desaktivierung während der fünfstündigen Versuchslaufzeit. 
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3.2.3.4 Ergebnisse des sulfatisierten Zirkon/Molybdän/Neodym Mischoxids 
Die Synthese des Mischoxids (KSW71), bestehend aus vorwiegend Zirkonoxid 
(ZrO2), Molybdänoxid (MoO3) sowie Neodymoxid (Nd2O3), hat in der Vergangenheit 
eine Steigerung der Aktivität und der Stabilität bei der Veresterungsreaktion von 
Fettsäuren und Methanol im Vergleich zu sulfatisiertem Zirkonoxid ergeben [116] 
(Kapitel 5.3.5). Das Ergebnis der Katalyse ist im Folgenden tabelliert: 
Tabelle 3-20 Ergebnisse sulfatisiertes Mischoxid, T 180 °C, p 1 bar, TOS 5 h, N2 30 ml/min, 
AA/BuOH äquimolar 21,9 g/h, WHSV 4,4 h-1, τ 1,1 s 
KSW 71 Versuchs Nr. 
UmsatzBuOH 
[%] 
SBA   
[%] 
SDBE  
[%] 
SBBP  
[%] 
Massenbilanz 
[%] 
SO4
2-/ZrO2/ 
MoO3/ Nd2O3 
SW28 7,8 33,0 9,2 4,7 94,0 
 
Das sulfatisierte Mischoxid zeigt einen geringen Umsatz in Höhe von 7,8 % (Tabelle 
3-20). Es wurde eine Selektivität von 33,0 % erzielt. Das Nebenprodukt DBE 
entstand mit einer Selektivität von 9,2 %. Die Folgeprodukte BAP und BBP 
(SBBP 4,7 %) wurden ebenfalls detektiert und mindern die Selektivität. Die Verweilzeit 
betrug 1,1 s. 
 
Abbildung 3-50 Zeitabhängige Versuchsergebnisse            
SO4
2-/ZrO2/MoO3/Nd2O3 [SW28 KSW71] 
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Der Umsatz sinkt bereits nach 2 h Versuchslaufzeit auf 5,1 % und fällt bis unter 1 % 
(Abbildung 3-50). Die Desaktivierung des Katalysators liegt zum Teil an der 
Minderung der aktiven Oberfläche, welche an der Katalysatorgewichtszunahme in 
Höhe von 0,7 g ausgemacht werden kann. Sowohl Acrylsäure als auch n-Butylacrylat 
neigen zur Polymerisation bzw. können deren Doppelbindungen Ausgangspunkt für 
Additionsreaktionen sein. Diese können durch eine geringe Desorptionsrate die 
Poren blockieren. Ein weiterer Grund für die auftretende Desaktivierung wäre der 
Verlust der sulfonsauren Zentren sein. 
Das Röntgenpulverdiffraktogramm zeigt ausschließlich das Vorliegen der aktiven 
tetragonalen Phase. Jedoch ist der Sulfatgehalt von 3,5 % sehr niedrig und erklärt 
den niedrigen Umsatz. Im Vergleich zum sulfatisierten Zirkonoxid (124,2 m2/g) hat 
die BET Bestimmung eine deutlich kleinere Oberfläche in Höhe von 79,5 m2/g des 
mesoporösen Materials ergeben. Eine Stabilitäts- und Aktivitätserhöhung im 
Vergleich zum sulfatisierten Zirkonoxid konnte nicht beobachtet werden. 
3.2.3.5 Ergebnisse wolframiertes Zirkonoxid 
Die katalytische Aktivität von wolframiertem Zirkonoxid bei Veresterungsreaktionen 
ist literaturbekannt. Es werden jedoch unterschiedliche Angaben bezüglich der 
aktivsten Struktur getroffen. Aus diesem Grund wurde Zirkoniumhydroxid mit einem 
Wolframanteil in Höhe von 15 Gew.-% bei unterschiedlichen Temperaturen kalziniert 
und mittels XRD untersucht (Abbildung 3-36). In der kontinuierlichen Laboranlage 
wurden die bei 500 °C (KSW68 SW21), 650 °C (KSW69 SW24) und 800 °C (KSW70 
SW22) behandelten Katalysatoren eingesetzt. Die Katalyseergebnisse zeigt 
Abbildung 3-51. 
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Abbildung 3-51 Wolframiertes Zirkonoxid T 180 °C, p 1 bar, TOS 5 h, N2 30 ml/min, 
AA/BuOH äquimolar 21,9 g/h, WHSV 4,4 h-1, τ 1,3/1,0/0,9 s [SW21-22/24 KSW68-70] 
Das wolframierte Zirkonoxid, welches bei einer Temperatur von 500 °C (KSW68) 
kalziniert wurde, erreicht einen Umsatz von 18,3 %. Die Umsätze erhöhen sich mit 
steigender Kalziniertemperatur auf 42,9 % (650 °C KSW69) und 44,1 % (800 °C 
KSW70). Die Selektivitäten der wolframierten Zirkonoxide sind im Gegensatz zum 
Umsatz sehr ähnlich. Die Oxide mit der tetragonalen Struktur erzielen dabei mit 
42,1 % (500 °C KSW68) und 44,5 % (650 °C KSW69) die höchsten Selektivitäten. 
Die Mischphasen des bei 800 °C (KSW70) kalzinierten Oxids wandeln 37,0 % des 
umgesetzten n-Butanols in n-Butylacrylat um. Die Selektivität wurde durch DBE 
reduziert. Die Selektivitäten zum Nebenprodukt liegen bei 6,7 % (500 °C), 11,2 % 
(650 °C) und 11,4 % (800 °C). Ferner wurden erneut Folgeprodukte beobachtet. Die 
Selektivität des Konsekutivproduktes BBP beträgt 7,9 % (500 °C), 2,3 % (650 °C) 
und 2,3 % (800 °C). Die GC Flächen des Konsekutivproduktes ABP deuten auf 
vergleichbare Selektivitäten hin. Die Verweilzeiten in Höhe von 1,3 s (500 °C), 1,0 s 
(650 °C) und 0,9 s (800 °C) sind abermals zu hoch und korrelieren mit der BBP 
Bildung. 
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Abbildung 3-52 zeigt die zeitabhängigen Aktivitäten des wolframierten Zirkonoxids. 
 
Abbildung 3-52 Zeitabhängige Versuchsergebnisse WOx/ZrO2                  
[SW21-22/24 KSW68-70] 
Die Desaktivierung des bei 500 °C (KSW86) kalzinierten wolframierten Zirkonoxids 
wird deutlich. Es ist ein Umsatzeinbruch von über 10 % nach 3 h Versuchslaufzeit 
von 23,0 % auf 11,2 % zu beobachten. Die beiden anderen Katalysatoren (650 °C 
KSW69, 800 °C KSW70) zeigen wesentlich stabilere Umsätze von zirka 40 % und 
einen leichten Aktivitätsverlust innerhalb der fünfstündigen Versuchslaufzeit. Ein 
direkter Zusammenhang zwischen der Kalziniertemperatur und der 
Katalysatorgewichtszunahme, welche ein Indiz für die Desaktivierung des 
Katalysators darstellt, ist gegeben. Das vergleichsweise inaktive wolframierte 
Zirkonoxid, welches bei 500 °C kalziniert wurde, weist die höchste Zunahme (0,8 g) 
auf. Die Desorption ist bei den anderen Katalysatoren begünstigt. Die Erhöhung liegt 
bei 0,6 g (650 °C) und 0,4 g (800 °C). Die mesoporösen Katalysatoren haben 
steigende Porenradien (27,5 Å < 35,5 Å < 60,1 Å) mit sinkender 
Kalzinierungstemperatur. Die Desorption kann durch einen großen Porenradius 
erleichtert werden. Die Katalysatorgewichtszunahme erscheint jedoch in 
Abhängigkeit von der Verweilzeit und somit von der Bildung der hochmolekularen, 
stark adsorbierten Folgeprodukte. 
Neben der Desaktivierung kann ferner keine direkte Verknüpfung zwischen dem 
Umsatz und der BET Oberfläche hergestellt werden. Die BET Oberfläche sinkt mit 
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steigender Kalziniertemperatur von 138,4 m2/g (500 °C) über 95,7 m2/g (650 °C) auf 
49,5 m2/g. Der Trend kann jedoch nicht bei dem Umsatz beobachtet werden. 
Die aziden Eigenschaften der wolframierten Zirkonoxide sind abhängig von der 
Kalzinierungstemperatur. Die NH3-TPD Messungen zeigen eine geringe Anzahl an 
schwach und stark sauren Zentren, welche mit steigender Kalzinierungstemperatur 
sinken. Demzufolge müsste der Katalysator, welcher bei 500 °C kalziniert wurde, der 
Aktivste sein. Das Py-FT-IR zeigt mit steigender Kalzinierungstemperatur ein 
sinkendes Lewis-/Brønstedaziditäts-Verhältnis und somit einen leichten Trend zum 
steigenden Umsatz. 
Die versuchsübergreifend maximale BBP Selektivität im gesamten 
Katalysatorscreening in Höhe von 7,9 % erscheint jedoch ausschlaggebend für die 
Desaktivierung des Katalysators (KSW68) zu sein. Durch die vergleichsweise hohe 
Verweilzeit am Katalysatorfestbett in Höhe von 1,3 s bilden sich infolge von 
Konsekutivreaktionen hochmolekulare Produkte, welche stark adsorbieren und die 
Katalysatormasse um 16 % anwachsen lassen. 
3.2.3.6 Ergebnisse caesiumdotierte Heteropolysäuren 
Die in der Literatur als Supersäuren bezeichneten caesiumdotierten 
Heteropolysäuren der Form CsxH3-xPW12O40 wurden in der Vergangenheit als 
Veresterungskatalysatoren eingesetzt. Der optimale Caesiumgehalt variierte, 
weshalb drei Dotierungen mit x=2,1 (KSW64), x=2,3 (KSW65) und x=2,5 (KSW66) 
synthetisiert wurden (Kapitel 5.3.6).  
Die Schüttung der caesiumdotierten Heteropolysäuren wurde aufgrund der hohen 
Dichte des Katalysators mit jeweils 5 g Glaskugeln (Roth, 1,25 mm - 1,65 mm, 
1415 kg/m3 Schüttdichte) ergänzt. Die Verweilzeiten berechneten sich entsprechend 
zu 0,7 s bzw. 0,8 s und stellten die geringsten des gesamten Katalysatorscreenings 
dar.  
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Die Ergebnisse der Katalyse sind in Abbildung 3-53 ersichtlich. 
 
Abbildung 3-53 Caesiumdotierte Heteropolysäuren T 180 °C, p 1 bar, TOS 5 h, N2 30 ml/min, 
AA/BuOH äquimolar 21,9 g/h, WHSV 4,4 h-1, τ 0,7/0,8/0,8 s [SW20/23/26 KSW64-66] 
Die über die fünfstündige Versuchslaufzeit gemittelten Umsätze der dotierten 
Heteropolysäuren sind mit 56,9 % (Cs2,1), 64,7 % (Cs2,3) und 58,8 % (Cs2,5), trotz der 
geringen Verweilzeiten, die höchsten des Katalysatorscreenings. Die mittleren 
Selektivitäten sind mit steigender Dotierung leicht abfallend und erzielen Werte in 
Höhe von 33,3 % (Cs2,1), 31,1 % (Cs2,3) und 25,8 % (Cs2,5). Die eingesetzten 
Heteropolysäuren katalysieren das Nebenprodukt DBE mit Selektivitäten in Höhe von 
3,7 %, 3,2 % und 4,2 %. Aufgrund der geringen Verweilzeiten von 0,7 s bis 0,8 s 
entstehen keine der bereits mehrfach beobachteten Folgeprodukte BBP und BAP. In 
der folgenden Abbildung wird der zeitliche Verlauf der Versuchsergebnisse deutlich. 
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Abbildung 3-54 Zeitabhängige Versuchsergebnisse         
CsxH3-xPW12O40 [SW20/23/26 KSW64-66] 
Die Katalysatoraktivität ist zu Beginn des jeweiligen Versuchs sehr hoch und es 
werden Umsätze zwischen 72,9 % (KSW66) und 79,0 % (KSW65) erreicht 
(Abbildung 3-54). Innerhalb des fünfstündigen Versuchs erfahren die 
Heteropolysäuren eine dotierungsabhängige Desaktivierung von zirka 23 % (Cs2,5 
KSW66), 25 % (Cs2,3 KSW65) und 37 % (Cs2,1 KSW64). Die Gewichtszunahmen der 
Katalysatoren sind im Vergleich zu den bisher diskutierten Ergebnissen relativ gering 
und liegen zwischen 0,2 g (Cs2,1) und 0,4 g (Cs2,3 Cs2,5). 
Die BET Oberflächenmessung ergab beispielhaft für die Caesiumdotierung in Höhe 
von 2,3 eine minimale Hysterese, welche auf einen mikroporösen Feststoff hindeutet. 
Die BET Oberfläche beträgt vor Versuchsbeginn 109,2 m2/g. Eine erneute 
Bestimmung nach dem Versuch ergab den fast vollständigen Verlust der aktiven 
Oberfläche (0,9 m2/g). Nicht desorbierende Reaktanden blockieren die Poren. Eine 
thermogravimetrische Analyse konnte die 4,2 %ige Gewichtszunahme durch 
Aufheizen der Probe auf 500 °C reversibel entfernen. 
Die hohen Umsätze der Heteropolysäuren werden durch die Massenbilanzen 
beeinflusst. Die Massenverluste stellen analog zum Umsatz die höchsten Werte des 
Katalysatorscreenings mit 13,9 % (Cs2,1 KSW64), 17,2 % (Cs2,3 KSW65) und 15,7 % 
(Cs2,5 KSW66) dar. Die als Supersäuren bekannten Katalysatoren sind hoch azide 
und bilden Zersetzungsprodukte, welche die Selektivität mindern. Diese 
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Nebenprodukte verlassen die Laboranlage über den Inertgasstrom und mindern die 
Massenbilanz. 
Der wesentlich höhere Säuregehalt der Heteropolysäure mit einem Caesiumgehalt 
von 2,1 wird im Vergleich zu der Dotierung von Cs2,5 nicht in der Aktivität 
widergespiegelt. Das thermodynamische Gleichgewicht könnte bereits mit der hohen 
Dotierung (Cs2,5) erreicht worden sein. Ein höherer Säuregehalt kann demzufolge 
den maximal möglichen Umsatz nicht übersteigen. 
Die abfallenden Selektivitäten von 33,3 %, 31,1 % und 25,8 % bei steigender 
Caesiumdotierung (Cs2,1 Cs2,3 Cs2,5) korrelieren mit der Minderung der 
Brønstedazidität. Die Py-FT-IR Analyse (Abbildung 3-41) zeigt ein sinkendes 
Brønsted-/Lewisaziditäts-Verhältnis mit zunehmender Dotierung. 
3.2.3.7 Ergebnisse Zeolithe 
In dieser Versuchsreihe wurden Zeolithe mit unterschiedlichen Strukturen und 
Säurestärken untersucht. Die Beta- (HV05/15 M150), die Mordenit- (HV95/41 M15,1), 
die Faujasit- (HV94/46 M55) und die MFI- Struktur mit Aluminium (HV09/24 M25, 
HV09/25 M500, HV09/22 M1000) und mit Bor (HV93/05) kamen zum Einsatz 
(Abbildung 3-55). Die Zeolithe lagen pulverförmig vor und wurden nach der Vorschrift 
in Kapitel 5.3.1.2 präpariert. 
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Abbildung 3-55 Zeolithe T 180 °C, p 1 bar, TOS 5 h, N2 30 ml/min, AA/BuOH äquimolar 21,9 g/h, 
WHSV 4,4 h-1, τ 2,8/2,2/2,4/2,9/2,4/2,0/2,7 s [SW04-05/07-09/16-17/27 HV09/24 HV09/25 HV09/22 
HV93/05 HV94/46 HV95/41 HV05/15] 
Die Ergebnisse sind in Abbildung 3-55 nach Pentasilzeolithen und weitporigen 
Zeolithen unterteilt. Ein eindeutiger Trend in Abhängigkeit von der Mikroporengröße 
ist jedoch nicht zu erkennen.  
Der H-ZSM-5 (M1000 HV09/22), der Mordenit (HV95/41) und der Beta (HV05/15) 
Zeolith sind bei der Veresterungsreaktion von Acrylsäure und n-Butanol inaktiv und 
katalysieren Umsätze zwischen 6,4 % und 6,5 %. Die Selektivität ist darüber hinaus 
sehr gering und wird ausschließlich von der Massenbilanz gesenkt, eine Neben- oder 
Folgeproduktbildung wurde nicht beobachtet. Beispielsweise erreicht der Beta Zeolith 
eine n-Butylacrylatselektivität von 2,1 % bei einer Massenbilanz von 94,4 %.  
Der stark azide H-ZSM-5 Zeolith mit einem Modul von 25 (HV09/24) erzielt einen 
Umsatz von 20,6 % und liegt damit überraschenderweise 24,3 % unter dem 
erreichten Umsatz (44,9 %) des 500er Moduls (HV09/25). Wiederholungsversuche 
konnten den Umsatz nicht steigern. Der Umsatz des B-MFI Zeolithen (HV93/05) 
wurde mit 16,8 % und der Umsatz des HY Zeolithen mit 60,2 % quantifiziert.  
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Die Selektivitäten des B-MFI (HV93/05), des HY (HV94/46) und des H-ZSM-5 (M500 
HV09/25) Zeolithen sind mit zirka 63,9 % die höchsten im gesamten 
Katalysatorscreening. Die Bildung von DBE wird beobachtet. Die Selektivitäten zum 
Nebenprodukt belaufen sich auf 7,6 % (H-ZSM-5 M25 HV09/24), 6,2 % 
(H-ZSM-5 M500 HV09/25), 6,9 % (B-MFI HV93/05) und 5,6 % (HY HV94/46). Ferner 
wird bei diesen Zeolithen die Bildung von Additionsprodukten beobachtet. BBP 
macht einen Anteil von 1,2 % (HY) bis 2,9 % (B-MFI) des umgesetzten n-Butanols 
aus. Die GC Flächen des weiteren Folgeproduktes (BAP) deuten auf ähnliche 
Selektivitäten. 
Die Ausbeuten des HY Zeolithen (HV94/46) und des H-ZSM-5 Zeolithen (M500 
HV09/25) in Höhe von 38,1 % und 27,3 % stellen ebenfalls die Maximalwerte der 
Versuchsreihe dar. Die Massenbilanzen sind mit 92,3 % und 93,7 % vergleichsweise 
gering, dies deutet auf eine zu hohe Aktivität der Katalysatoren bzw. auf 
leichtflüchtige und gasförmige Zersetzungsprodukte hin. 
 
Abbildung 3-56 Zeitabhängige Versuchsergebnisse H-ZSM-5 [SW08 M500 HV09/25] 
B-MFI [SW04 HV93/05] HY [SW05 HV94/47] 
Der Umsatzverlauf über die Zeit der drei selektivsten (HY HV94/46, 
H-ZSM-5 M500 HV09/25, B-MFI HV93/05) Katalysatoren des gesamten Katalysator-
screenings ist in Abbildung 3-56 aufgezeigt. In der ersten Stunde wird erwartungs-
gemäß aufgrund des Totvolumens der Anlage der höchste Umsatz erzielt. Im 
weiteren Verlauf zeigen die Zeolithe eine sehr stabile Aktivität. Die 
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Katalysatorgewichtszunahmen sind mit 0,3 g (B-MFI), 0,5 g (H-ZSM-5 M500) und 
0,3 g (HY) bei den Längen der Schüttungen in Höhe von 36,5 cm, 27,6 cm und 
30,5 cm und den damit verbundenen großen Oberflächen gering. 
Die teilweise hohen Umsätze hängen zum einen mit der geringen Dichte und der 
daraus resultierenden hohen Verweilzeit der Zeolithe zusammen. Zum anderen 
weisen die eingesetzten Zeolithe große Oberflächen auf. Die Faujasitstruktur 
(HV94/46) hat eine BET Oberfläche von 599 m2/g auf. Der geringere Umsatz des 
B-MFI Zeolithen (HV93/05) korreliert mit der niedrigeren Oberfläche von 357 m2/g. 
Eine weitere Eigenschaft der Zeolithe ist die Mikroporösität. Diese hemmt trotz der 
versuchsübergreifend höchsten Verweilzeiten von 2,0 s bis 2,9 s die Bildung von 
Additionsfolgeprodukten. 
Die erzielten Umsätze und Selektivitäten können nicht in Verbindung mit der jeweilig 
beobachteten Anzahl und Stärke der aziden Zentren gebracht werden. Die Py-FT-IR 
Messung in Abbildung 3-45 zeigt die Dominanz von lewisaziden Zentren bei dem HY 
Zeolithen, welcher einen Umsatz von 60,2 % erzielt hat. Der inaktivere H-ZSM-5 
Zeolith (20,6 % M25) hat ein Lewis-/Brønstedverhältnis von zirka eins. 
3.2.3.8 Ergebnisse der polymeren Ionenaustauscherharze 
In der Literatur sind Flüssigphasenreaktionen mit Ionenaustauschern patentiert [72, 77, 
121]. Diese laufen bei Temperaturen von zirka 80 °C ab und ermöglichen somit den 
Einsatz der Ionenaustauscherharze. In dieser Versuchsreihe soll der laut 
Herstellerangaben (Rohm and Haas) bis zu einer Temperatur von 190 °C stabile 
Amberlyst 70 eingesetzt werden. Zusätzlich wird das wesentlich temperaturstabilere 
und auch teurere Nafion (Dupont) untersucht. Die Oberfläche ist mit 0,02 m2/g [62] 
sehr gering und weist keine Porösität auf. 
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Die Präparation der Ionenaustauscherharze erfolgte nach der Vorschrift in 
Kapitel 5.3.7. Die Ergebnisse der Katalyse der polymeren Harze werden in 
Abbildung 3-57 gezeigt. 
 
Abbildung 3-57 Polymere Ionenaustauscher T 180 °C, p 1 bar, TOS 5 h, N2 30 ml/min, 
AA/BuOH äquimolar 21,9 g/h, WHSV 4,4 h-1, τ 1,5/1,3 s [SW12/29 HV09/01 HV02/03] 
Die polymeren Ionenaustauscherharze zeigen eine hohe Aktivität. Der Einsatz des 
Amberlyst 70 erzielt einen Umsatz von 45,1 % (HV09/01). Nafion (HV02/03) zeigt die 
größte Aktivität der gesamten Versuchsreihe mit 66,3 %. Der Versuch musste jedoch 
nach 4 h Versuchslaufzeit infolge eines Druckanstiegs abgebrochen werden. Eine 
Katalysatorgewichtszunahme von 4,1 g deutet auf die Bildung von polymeren 
Spezies hin, welche das Katalysatorfestbett blockierten. Die Verweilzeit am stark 
sauren Nafion betrug 1,3 s und müsste zur Vermeidung der Polymerisation verkürzt 
werden. Darüber hinaus könnte das auf Siliziumdioxid geträgerte Nafion eingesetzt 
werden. Die niedrigere Säurestärke könnte die Bildung der Folgeprodukte hemmen. 
Die Ionenaustauscherharze katalysierten 46,8 % (Amberlyst 70) und 41,9 % (Nafion) 
des umgesetzten n-Butanols selektiv in n-Butylacrylat. 
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Abbildung 3-58 Zeitabhängige Versuchsergebnisse Amberlyst 70 [SW12 HV09/01] 
Nafion [SW29 HV02/03] 
In Abbildung 3-58 wird die Stabilität des Amberlysten 70 deutlich. Der Umsatz liegt 
konstant bei zirka 45,0 %. Die Katalysatorgewichtszunahme beträgt 0,7 g. 
3.2.3.9 Zusammenfassung Katalysatorscreening bei Umgebungsdruck 
Der Einsatz von verschiedenen Oxiden (SiO2, Al2O3 HV10/06, TiO2 HV10/36) wurde 
untersucht. Die sulfatisierten Oxide (SiO2 KSW55, Al2O3 KSW58, TiO2 KSW52) 
waren aktiver als die reinen Trägermaterialien. Der maximale Umsatz in Höhe von 
12,5 % und die nicht selektive Reaktionsführung des sulfatisierten Titandioxids ist 
jedoch nicht befriedigend. 
Die Katalyse des Zirkonoxids konnte den Umsatz und die Selektivität erhöhen. 
Sowohl das sulfatisierte (KSW67) als auch das wolframierte (KSW68-70) Oxid 
lieferten Umsätze von zirka 42 % bei einer Selektivität in Höhe von 45 %. Die Bildung 
des Nebenprodukts DBE und der Konsekutivprodukte BBP und BAP wurde jedoch 
nicht gehemmt. Ferner konnte der Einsatz des sulfatisierten 
Zirkon/Molybdän/Neodym Mischoxids (KSW71) weder eine Aktivitäts- (7,8 %) noch 
eine Selektivitätssteigerung (33,0 %) erzielen. 
Am Beispiel der Cs2,3 Dotierung wird der katalytische Effekt der immobilisierten 
Heteropolysäuren aufgezeigt (KSW64-66). Die caesiumdotierten Säuren zeigten die 
höchste Aktivität mit einem maximalen Umsatz in Höhe von 64,7 % (SW23). Die 
n-Butylacrylatselektivität (31,1 %) wurde nicht durch die Folgeprodukte gemindert. 
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Jedoch deuten die schlechten Massenbilanzen von 82,8 % (SW23) auf 
Zersetzungsprodukte hin, welche das System über den Abgasstrom verlassen. 
Zusätzlich desaktivieren die Supersäuren bereits während der fünfstündigen 
Versuchslaufzeit. Der Umsatz sinkt um zirka 25 %. 
Ebenfalls zeigt der Einsatz der Zeolithe eine hohe Aktivität. Der maximale Umsatz 
beträgt 60,2 % (HY HV94/46 SW05) und kommt aufgrund der großen BET 
Oberfläche in Höhe von 599 m2/g und der langen Verweilzeit von 2,4 s zustande. 
Letzteres fördert die Bildung der Folgeprodukte BBP (SBBP 1,1 %) und BAP. 
Zusätzlich deutet erneut die schlechte Massenbilanz von 92,4 % auf die Bildung 
weiterer leicht flüchtiger bzw. gasförmiger Zersetzungsprodukte hin. Gleichzeitig 
erzielen der H-ZSM-5 Zeolith (HV09/25 M500 SW08), der B-MFI Zeolith (HV93/05 
SW04) und der HY Zeolith (HV94/46 M55 SW05) die höchsten Selektivitäten im 
Bereich von zirka 63,9 %. 
Die polymeren Ionenaustauscherharze erzielen hohe Umsätze von 45,1 % 
(Amberlyst 70 HV09/01 SW12) und 66,3 % (Nafion HV02/03 SW29). Die 
n-Butylacrylatselektivität erreicht 46,8 % (Amberlysten 70). Bei dem Einsatz des stark 
aziden Nafions wurde durch die Bildung von polymeren Spezies das 
Katalysatorfestbett verklebt und der Versuch musste vorzeitig abgebrochen werden. 
Hingegen ist die Langzeitaktivität des Amberlysten 70 über die fünfstündige 
Versuchslaufzeit stabil und konnte von keinem weiteren Katalysator erreicht werden. 
Bei der Gasphasenveresterung von Acrylsäure und n-Butanol konnte 
katalysatorunabhängig keine befriedigende Selektivität (Smax 63,9 %) erzielt werden. 
Die untersuchten Katalysatoren beschleunigen neben der n-Butylacrylat- auch die 
Nebenproduktkinetik. Es entsteht DBE. Die Kondensation von zwei 
n-Butanolmolekülen könnte durch die Reduzierung der Reaktionstemperatur 
gehemmt werden. Diese wurde jedoch in Bezug auf den anliegenden 
Atmosphärendruck in Höhe von 180 °C zur Gewährleistung der Gasphasenrektion 
gewählt. Durch Reduzierung des Reaktionsdruckes sinken die Siedepunkte der 
Reaktionsteilnehmer und eine Gasphasenreaktion kann bei reduzierter Temperatur 
durchgeführt werden. 
Die Bildung der Folgeprodukte BBP und BAP kann, wie das Beispiel der 
Heteropolysäuren zeigt, durch eine kurze Verweilzeit gehemmt werden. 
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Das Potential der Ionenaustauscher, welche bereits bei niedrigen Temperaturen 
hohe Aktivitäten erreichen, wurde bereits durch den Einsatz des Amberlysten 70, 
welcher keinerlei Desaktivierung im Katalysatorscreening bei Umgebungsdruck 
zeigte, deutlich. Aus diesem Grund werden in den folgenden Kapiteln die 
Eigenschaften und der katalytische Effekt der Ionenaustauscherharze genauer 
untersucht. Eine Reduzierung der Temperatur auf 75 °C bis 120 °C hemmt die 
Kinetik zu den Neben- und Folgeprodukten und ermöglicht den Einsatz der 
literaturbekannten und kommerziell in der Flüssigphase genutzten Ionenaustauscher-
harzen [72, 77, 121].  
3.2.4 Einfluss der Temperatur 
Das bereits diskutierte Katalysatorscreening bei Umgebungsdruck und 180 °C 
Verdampfer- und Reaktionstemperatur erreicht durch den Einsatz von Zeolithen die 
höchsten Selektivitäten in Höhe von 64,5 % (B-MFI HV93/05 SW04), 63,9 % 
(H-ZSM-5 M500 HV09/25 SW08) und 63,3 % (HY HV94/46 SW04). Die Bildung des 
Nebenproduktes Dibutylether (DBE) und der Folgeprodukte 
Butyl-3-acryloxypropanoat (BAP) und Butyl-3-butoxypropanoat (BBP) begrenzten die 
Selektivität. Die Produktselektivität soll im Folgenden durch eine Reduzierung der 
Reaktionstemperatur maximiert werden. Eine Reduzierung der Temperatur (75 °C 
bis 120 °C) hemmt die Kinetik zu den Neben- und Folgeprodukten und ermöglicht 
den Einsatz von Ionenaustauscherharzen.  
Weiterhin soll die Gasphasenreaktion gewährleistet bleiben. Aus diesem Grund wird 
der Reaktionsdruck reduziert. Der anliegende Unterdruck vor dem Katalysatorbett 
wurde auf zirka 100 mbar eingestellt. Infolgedessen wird die Verweilzeit am 
Katalysatorfestbett minimiert (τ <1 s) und die Folgeproduktbildung gehemmt. 
Des Weiteren wurden die Ergebnisse des Screenings durch die 
Katalysatorgewichtszunahme beeinflusst. Die schlechte Desorption der Produkte von 
der Katalysatoroberfläche resultierte in einer Desaktivierung des Katalysators. Der 
anliegende Unterdruck fördert die Desorption der an der Katalysatoroberfläche 
adsorbierten Reaktanden. 
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Die Temperaturvariation wurde in einer kontinuierlichen Laboranlage durchgeführt 
(Kapitel 5.4.2.2). Eine konstante Verweilzeit von unter einer Sekunde wurde durch 
das Katalysatorfestbettvolumen von 5 ml sichergestellt. Das äquimolare Gemisch 
wurde mit 1000 ppm des Polymerisationsinhibitors Hydrochinon (HC) vorgelegt. Die 
Pumpleistung betrug versuchsübergreifend zirka 10 g/h. Zusätzlich wurde ein 
Stickstoffstrom in Höhe von 20 ml/min eingestellt. Bei dem anliegenden Druck von 
zirka 100 mbar siedet das Reaktionsgemisch, bestehend aus Acrylsäure, n-Butanol 
und Stickstoff, bei einer Temperatur von 61,5 °C (UNIFAC). Die Versuchslaufzeit 
betrug vier Stunden. 
Der Einfluss der Temperatur auf die Veresterungsreaktion von Acrylsäure und 
n-Butanol wurde in Anlehnung an den berechneten Siedepunkt in Höhe von 61,5 °C 
im Temperaturbereich von 75 °C bis 120 °C untersucht. Als Katalysator wurde der 
Lewatit K 2649 eingesetzt, welcher mit einer Konzentration von 4,7 Äq/Kg 
konventionell substituiert ist. Ferner bietet sich der Katalysator aufgrund der relativ 
großen Oberfläche von 40 m2/g und einem großen Porenradius von 350 Å für die 
Veresterungsreaktion an. Das Ionenaustauscherharz ist bis zu einer Temperatur von 
130 °C stabil. 
 
Abbildung 3-59 Temperatureinfluss p ~100 mbar, TOS 4 h, N2 20 ml/min, AA/BuOH äquimolar 
10,0 g/h, 1000 ppm HC, τ <1 s [SvW18/21-23 Lewatit K 2649 HV10/44] 
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Die Ergebnisse der Temperaturvariation in Abbildung 3-59 zeigen im Bereich von 
90 °C bis 120 °C den üblichen Verlauf für Umsatz und Selektivität. Der Umsatz steigt 
kontinuierlich mit steigender Temperatur von 24,5 % (90 °C) über 42,3 % (105 °C) 
auf 85,1 % (120 °C). Die Aktivierungsenergie wird durch die Temperatur gesenkt und 
die Kinetik wird beschleunigt. Die katalytische Umsetzung kann nur an freien aktiven 
Zentren stattfinden. Während der Reaktion sind die sulfonsauren Zentren für eine 
weitere Anlagerung von Substraten blockiert. Durch die Erhöhung der 
Reaktionskinetik stehen die aktiven Zentren schneller wieder zur Verfügung. 
Neben der beschleunigten Kinetik zum Produkt n-Butylacrylat entstehen mit 
steigender Temperatur Neben- und Konsekutivprodukte. Die n-Butylacrylatselektivität 
sinkt von 85,0 % (90 °C) über 60,1 % (105 °C) auf 41,5 % (120 °C). Die 
Nebenproduktselektivität von DBE steigt entgegengesetzt von 0,1 % über 2,2 % auf 
3,8 %. Ab einer Temperatureinstellung von 90 °C kann des Weiteren die Bildung von 
Konsekutivprodukten beobachtet werden. Die BBP Selektivität steigt von 0,0 % 
(75 °C) über 0,1 % (90 °C) und 3,3 % (105 °C) auf 5,6 % (120 °C). Die 
temperaturabhängigen Ausbeuten variieren marginal und schwanken zwischen 
20,9 % (90 °C) und 25,2 % (105 °C).  
Eine selektive Veresterungsreaktion wird durch die Temperatureinstellung in Höhe 
von 90 °C realisiert. Eine weitere Reduzierung der Temperatur führt zu einer nicht 
vollständigen Verdampfung des Eduktgemisches. Der theoretische Siedepunkt bei 
100 mbar liegt zwar bei 61,5 °C (UNIFAC), jedoch scheint der Wärmetransport nicht 
ausreichend für die vollständige Verdampfung zu sein. Ferner unterliegt das System 
Druckschwankungen im Bereich von 50 mbar bis 200 mbar, welche die 
Gasphasenreaktion beeinflussen. Nach Ende des Versuchs bei 75 °C konnten 
flüssige Rückstände in dem Katalysatorfestbett beobachtet werden. Diese nicht 
auswertbare Masse steigert den Umsatz auf 54,4 % und senkt die Selektivität auf 
43,0 %. Die weitere Erhöhung der Temperatur auf 105 °C und 120 °C fördert die 
Nebenproduktbildung und mindert die Produktselektivität. 
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3.2.5 Einfluss der WHSV 
Der relativ geringe Umsatz des Lewatit K2649 (HV10/44) konnte durch die 
Veränderung der Temperatur nur auf Kosten der Selektivität erhöht werden. Die 
Variation der WHSV in Bezug auf die Ausbeute soll im Folgenden untersucht werden. 
Die unterschiedlichen Katalysatorbelastungen wurden mit variierenden 
Eduktvolumenströmen bei einem konstanten Katalysatorvolumen von 5 ml realisiert. 
Der Verdampfer wurde dementsprechend für die Versuchsreihe von 30 cm auf 60 cm 
angepasst. Die Verdampfer- und Reaktortemperatur betrug entsprechend den 
Ausführungen im vorangegangenen Kapitel 90 °C. Darüber hinaus wurden die 
weiteren Parameter der Temperaturvariation übernommen. 
Die Abbildung 3-60 zeigt die Ergebnisse der Katalyse. 
 
Abbildung 3-60 Variation der WHSV 90 °Cp ~100 mbar, TOS 4 h, N2 20 ml/min, 
AA/BuOH äquimolar, 1000 ppm HC, τ <1 s [SvW24-25 CS13/16-18 Lewatit K 2649 HV10/44] 
Die Veränderung der WHSV zeigte einen konstanten und unabhängigen Verlauf des 
Umsatzes in Höhe von zirka 50 %. Die Selektivität kann mit steigender 
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Katalysatorbelastung von 48,0 % auf maximal 80,0 % vergrößert werden. Die 
Voraussetzung für die selektive Bildung von n-Butylacrylat ist demzufolge eine 
Verweilzeit von mehr als 0,22 s (WHSV 2,7 h-1). Die Folgeprodukte BBP und BAP 
werden mit sinkender Verweilzeit gehemmt. 
Die versuchsübergreifend höchsten Ausbeuten von zirka 40 % deuten auf das 
thermodynamische Gleichgewicht der Reaktion hin. Zur Maximierung des Umsatzes 
könnte dem System kontinuierlich Wasser entzogen werden. Das Gleichgewicht 
könnte dadurch weiter zu n-Butylacrylat verschoben werden.  
Ferner könnte die Katalysatorkapazität des Lewatiten K 2649 bei einer WHSV von 
5,0 h-1 noch nicht ausgereizt sein. 
3.2.6 Katalysatorscreening bei Unterdruck 
Das Potenzial der Ionenaustauscher, welche bereits bei niedrigen Temperaturen 
hohe Aktivitäten erreichen, wurde durch den Lewatiten K 2649 bei der Temperatur- 
und der Verweilzeitvariation sowie durch den Amberlysten 70 im Katalysator-
screening aufgezeigt. Im Folgenden sollen die Eigenschaften der 
Ionenaustauscherharze auf den Umsatz und die Selektivität hin genauer untersucht 
werden. Der Vernetzungsgrad, angegeben durch den Divinylbenzolgehalt (DVB) des 
Poly(styrol-co-divinylbenzol) Gerüstes, die Oberfläche und die Konzentration der 
sulfonsauren Zentren sind dabei wichtige Differenzierungsparameter.  
Das Screening der Ionenaustauscherharze wurde in einer kontinuierlichen 
Laboranlage durchgeführt (Kapitel 5.4.2.2). Eine konstante Verweilzeit von unter 
einer Sekunde wurde durch das Katalysatorfestbettvolumen von 5 ml bzw. 3 ml 
sichergestellt. Die WHSV variierte dementsprechend. Das äquimolare Gemisch 
wurde mit 1000 ppm des Polymerisationsinhibitors Hydrochinon (HC) vorgelegt. Die 
Pumpleistung betrug versuchsübergreifend zirka 10 g/h. Zusätzlich wurde ein 
Stickstoffstrom in Höhe von 20 ml/min eingestellt. Bei dem anliegenden Druck von 
zirka 100 mbar siedet das Reaktionsgemsich, bestehend aus Acrylsäure, n-Butanol 
und Stickstoff, bei einer Temperatur von 61,5 °C (UNIFAC). Die Verdampfer- und 
Reaktortemperatur wurde entsprechend den vorangegangenen Ergebnissen auf 
90 °C eingestellt. Die Versuchslaufzeit betrug vier Stunden. 
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3.2.6.1 Ergebnisse ohne Katalysator 
Das Katalysatorfestbettvolumen von 5 ml wurde beim Blindversuch mit Glaskugeln 
(Roth, 1,25 mm - 1,65 mm, 1415 kg/m3 Schüttdichte) gefüllt. Die Ergebnisse sind im 
Folgenden tabelliert. 
Tabelle 3-21 Ergebnisse des Blindversuchs, T 90 °C, p 50 mbar, TOS 4 h, N2 20 ml/min, 
AA/BuOH äquimolar 10,0 g/h, 1000 ppm HC 
Versuchs Nr. Katalysator Umsatz [%] Selektivität [%] Massenbilanz [%] 
SvW01 - 12,7 0,0 91,3 
 
Die Ergebnisse des Blindversuchs zeigen keine Bildung von n-Butylacrylat. Ein 
autokatalytischer Effekt, welcher durch die Anwesenheit der Acrylsäure auftreten 
könnte, tritt nicht ein. Der Umsatz in Höhe von 12,7 % wird zum größten Teil durch 
die nicht geschlossene Massenbilanz von 91,3 % begründet. 
Ferner wird durch die Glaskugeln und deren relativ großen mittleren Durchmesser 
von 1,45 mm ein sehr geringer Druckverlust beobachtet. Vor dem Katalysatorbett 
betrug der Druck zirka 20 mbar. 
3.2.6.2 Ergebnisse Ionenaustauscherharze 
Die Ergebnisse der Katalyse der stark aziden Ionenaustauscherharze wird in 
Abbildung 3-61 ersichtlich. 
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Abbildung 3-61 Polymere Ionenaustauscher T 90 °C, p ~100 mbar, TOS 4 h, N2 20 ml/min, 
AA/BuOH äquimolar 10,0 g/h, 1000 ppm HC, τ 0,22 s [SvW04/07-09/15-20] 
Die Umsätze der eingesetzten Ionenaustauscherharze erreichen Werte zwischen 
10,6 % und 45,3 %. Die Amberlysten 15 und 35 sowie der Lewatit K 2431 zeigen die 
höchsten Aktivitäten mit 45,3 %, 44,9 % und 43,4 %. Im Vergleich hierzu erreichen 
die Amberlysten 39 und 70 sowie der Lewatit K 2649 mittlere Umsätze von 32,4 %, 
28,1 % und 24,5 %. Hingegen werden durch den Einsatz der Amberlysten 16 und 
120 nur sehr geringe Umsätze in Höhe von jeweils 18,7 % erzielt. 
Die Amberlysten 36 und 46 wurden analog zu den bereits diskutierten 
Ionenaustauscherharzen mit einem Volumen von 5 ml in das Katalysatorfestbett 
gefüllt. Die Versuche mussten jedoch infolge eines Druckanstieges abgebrochen 
werden. Die Katalysatoren erfuhren Gewichtszunahmen durch die Bildung von 
polymeren Spezies und verklebten das Katalysatorfestbett. Das Screening der 
Amberlysten 36 und 46 wurde aus diesem Grund mit einem Festbettvolumen von 
3 ml durchgeführt. Die Umsätze beliefen sich auf 13,1 % und 10,6 %. 
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Die erzielten Selektivitäten belaufen sich auf bis zu 85,0 % (K 2649) und stellen den 
Maximalwert der gesamten Versuche dar. Neben dem Lewatiten K 2649 erreicht 
auch der Lewatit K 2431 mit 62,8 % eine hohe Selektivität. Die Selektivitäten der 
Amberlyste 15, 35 und 46 belaufen sich auf 63,0 %, 67,0 % und 51,3 %. Die weiteren 
Selektivitäten erreichen Werte zwischen 22,0 % (A 39) bis 36,5 % (A 36). 
Die höchsten Ausbeuten wurden mit Hilfe der Amberlysten 15 (28,5 %) und 35 
(30,1 %) sowie der Lewatite K 2431 (27,3 %) und K 2649 (20,8 %) erreicht. Die 
weiteren Ausbeuten liegen unter 10 %. 
Der Amberlyst 15 ist mit einer Konzentration an aktiven Zentren in Höhe von 
4,7 Äq./kg konventionell substituiert, das heißt in jeder Styroleinheit wurde ein 
Wasserstoff im Benzolring durch eine Sulfongruppe ersetzt. Die Kapazität des 
Amberlysten 15 entspricht in etwa 60 %iger Schwefelsäure [122]. Die homogene und 
sehr aktive Säure wird in der Flüssigphasenreaktion von n-Butylacrylat eingesetzt. 
Analog erzielt der Amberlyst 15 einen hohen Umsatz von 45,3 %. Der Amberlyst 16 
hat dieselbe Konzentration an Sulfonsäurezentren (4,8 Äq./Kg), jedoch ist der 
Divinylbenzolgehalt (DVB) mit einem Wert von 12 % geringer als der DVB Anteil der 
Amberlysten 15 (20 %). Bei hohen Vernetzungsgraden bilden sich Makroporen-
strukturen, welche in einer größeren Oberfläche resultieren (A 15 DVB 20 % 
53 m2/g > A 16 DVB 8 % 30 m2/g). Die Aktivität des Amberlysten 16 ist somit 
geringer und es wird 26,6 % weniger umgesetzt. 
Die verwendeten Lewatite haben ebenfalls unterschiedliche Oberflächen 
(K 2431 25 m2/g < K 2649 40 m2/g), was auf eine geringere Vernetzungsdichte des 
Lewatiten K 2431 deutet. Trotz dieser Eigenschaft wird bei dem Einsatz des K 2431 
18,9 % mehr Umsatz als bei dem K 2649 erzielt. Ein Grund für die hohe Aktivität des 
Lewatiten ist die Übersulfonierung, bei der in jedem Benzolring der Styrol- und der 
Divinyleinheit ein Wasserstoff durch eine Sulfongruppe substituiert wird. Die Anzahl 
der sulfonsauren Zentren kann mit 5,3 Äq./Kg beziffert werden und liegt somit höher 
als die des Lewatiten K 2649 (4,7 Äq./Kg). Des Weiteren sind die Amberlysten 35 
und 36 übersulfoniert. Der hohe Umsatz des Amberlysten 35 in Höhe von 44,9 % 
wird folglich erklärt. 
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Zusammenfassend konnte ein eindeutiger Zusammenhang zwischen steigendem 
DVB Gehalt, einer großen Oberfläche und einem hohen Umsatz aufgezeigt werden. 
Ferner ist die Austauschkapazität entscheidend für die katalytische Aktivität. 
Die Selektivitäten des Katalysatorscreenings werden zum Großteil vom 
Massenverlust beeinflusst. Neben- (DBE) und Folgeprodukte (BBP und BAP) stellen 
jeweils weniger als 1 % des umgesetzten n-Butanols dar. 
Außerdem ist die Selektivität vom DVB Gehalt abhängig (Abbildung 3-62). 
 
Abbildung 3-62 Einfluss des DVB Gehalts auf die Selektivität 
Der steigende Anteil an DVB im Ionenaustauscherharz hat einen deutlichen Einfluss 
auf die Selektivität. Das Copolymer steigert die Steifigkeit durch eine hohe 
Vernetzung und senkt gleichzeitig die Quellbarkeit des Harzes. Zusätzlich entsteht 
eine makroporöse Struktur, welche die Diffusion erleichtert und in einer großen 
Oberfläche resultiert. 
Außerdem erscheint eine hohe Sulfonierung die Selektivität zu hemmen. Der 
Amberlyst 70 hat eine Konzentration an sauren Zentren in Höhe von 2,55 Äq./Kg und 
kann im Vergleich zum Amberlyst 39 (5,0 Äq./Kg) die Selektivität um 14 % steigern. 
Die Selektivitäten der kommerziell sulfonierten Amberlysten 15 (4,7 Äq./Kg)  und 35 
(4,8 Äq./Kg) und der übersulfonierten Amberlysten 16 (5,2 Äq./Kg) und 36 
(5,4 Äq./Kg) sind marginal. 
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Der Amberlyst 46 besitzt eine große Oberfläche von 75 m2/g und eine reine 
Oberflächenfunktionalisierung, weshalb die limitierende Porendiffusion entfällt und 
eine hohe Selektivität erhalten wird. 
3.2.7 Langzeitversuche 
Der Lewatit K 2649 (HV10/44) konnte in den vorangegangenen Versuchen die 
maximale Selektivität (85,0 %) und Ausbeute (42,2 %) erzielen. Für einen 
industriellen Einsatz muss jedoch neben den beiden genannten Kenngrößen auch 
eine Langzeitstabilität gewährleistet sein.  
Die Langzeitstabilität der Katalysatoren wurde über eine Versuchslaufzeit von 24 h 
untersucht. Die optimalen Parameter der vorangegangenen Versuche wurden 
übernommen. Der Versuchsdruck lag zu Beginn eines jeden Versuches bei ungefähr 
100 mbar. Zusätzlich wurde der Volumenstrom auf eine WHSV in Höhe von 5,0 h-1 
eingestellt. Das Katalysatorvolumen betrug erneut 5 ml. 
Die Langzeitversuche wurden von einer zeitlich anwachsenden Bildung von 
polymeren Spezies auf dem Katalysatorfestbett beeinflusst. Die hochmolekularen 
Produkte adsorbieren stark auf der Katalysatoroberfläche und desorbieren sehr 
schlecht. Dieser Einfluss wurde bei den vorangegangenen Versuchen begrenzt 
beobachtet und wird bei längeren Laufzeiten deutlich. Entscheidende Parameter, 
welche die Desorption fördern sind, die Temperatur und der Stickstoffträgergasstrom. 
Versuche bei 90 °C und 20 ml/min Trägergasstrom führten zu einem Druckanstieg 
und zum Versuchsabbruch. Die Steigerung der Temperatur auf 105 °C verlängerte 
die Versuchslaufzeit auf 24 h, jedoch wurden Neben- und Folgeprodukte identifiziert. 
Bei der optimalen Temperatureinstellung von 90 °C wird ein Stickstoffvolumenstrom 
in Höhe von 80 ml/min benötigt, damit die Versuchslaufzeit von 24 h gewährleistet 
sein kann. Der Umsatzverlauf über 24 h wird in Abbildung 3-63 deutlich. 
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Abbildung 3-63 Umsatz Langzeitversuch T 90 °C, p ~100 mbar, TOS 24 h, N2 80 ml/min, 
AA/BuOH äquimolar, 1000 ppm HC, τ <0,1 s [CS25 Lewatit K 2649 HV10/44] 
Der Verlauf zeigt einen nahezu konstanten Umsatz in Höhe von 36,5 %. Eine 
Desaktivierung kann nicht beobachtet werden. Die Katalysatorgewichtszunahme 
beträgt 0,6 g und liegt somit im Bereich der Zunahme der vierstündigen Versuche. 
außerdem wird eine Selektivität von 82,3 % erzielt. 
Die Kapazität des Ionenaustauscherharzes betrug vor dem Versuch 4,9 mol/kg. Nach 
dem Langzeitversuch wurde die Anzahl der sulfonsauren Zentren mit einem Wert von 
4,3 mol/kg bestimmt. Die marginale Abnahme deckt sich mit den 
Versuchsergebnissen. 
Der Massenverlust kann bei der Versuchslaufzeit von 24 h zu 97 % geschlossen 
werden. 
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4 Zusammenfassung und Ausblick 
4.1 Lactid 
Die direkte Lactidsynthese aus wässriger Milchsäure wurde in einer kontinuierlichen 
Laboranlage in der Gasphase realisiert. Verschiedene Heterogenkatalysatoren 
wurden in einem Festbettreaktor auf ihre Aktivität untersucht. Neben einem 
amorphen γ-Aluminiumoxidkatalysator (HV95/53) wurden unterschiedliche Zeolithe 
(H-ZSM-5 M25 HV09/24, H-ZSM-5 M300 HV94/42, H-ZSM-5 M1000 HV09/22 
B-MFI HV93/05, HY HV94/47, L HV93/11, Mordenit HV95/41, Beta HV05/15) 
getestet. Katalysatorcharakterisierungen mittels XRD, BET, TPD und Py-FT-IR 
vervollständigten das Katalysatorscreening. Anschließend wurde der Einfluss des 
Drucks, der Temperatur, der Lactoylmilchsäurekonzentration und der Verweilzeit 
ermittelt.  
Die Ergebnisse zeigen die Durchführbarkeit der direkten Lactidsynthese aus 
wässriger Milchsäure. Bereits durch den Blindversuch, in dem der Festbettreaktor mit 
Glaskugeln gefüllt wurde, konnte 6,4 % der umgesetzten Milchsäure selektiv in Lactid 
umgewandelt werden. Der verwendete amorphe γ-Aluminiumoxidkatalysator und die 
eingesetzten Zeolithe konnten die Lactidkinetik beschleunigen und somit die 
Ausbeute steigern. Die maximale Selektivität wurden mit Hilfe des H-ZSM-5 
Zeolithen (HV94/42 M300) in Höhe von 71,1 % bei einem Umsatz von 52,3 % erzielt. 
Die analytische Untersuchung der Katalysatoreigenschaften zeigte einen erhöhten 
Umsatz bei einer großen BET Oberfläche. Die Porenstruktur der Zeolithe ist bei der 
Lactidsynthese nicht zwingend notwendig. Der amorphe γ-Aluminiumoxidkatalysator 
erzielt einen Umsatz von 23,1 % bei einer Selektivität von 49,5 %. Die Kombination 
und Anzahl von stark sauren und schwach sauren Zentren ist bei dem Modul 300 des 
H-ZSM-5 Zeolithen optimal eingestellt. Außerdem wird die Selektivität positiv durch 
ein hohes Lewis-/Brønstedaziditäts-Verhältnis beeinflusst. 
Das Katalysatorscreening wurde versuchsübergreifend von der nichtauswertbaren 
Masse (7,6 % bis 23,5%), welche den Umsatz gesteigert und die Selektivität 
reduziert hat, beeinflusst. Die Ursachen für die Massenverluste sind einerseits das 
Totvolumen der Anlage und die konstante Austragung von Wasser durch den 
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trockenen Stickstoffstrom. Andererseits bilden sich leichtflüchtige bzw. gasförmige 
Nebenprodukte, die ebenfalls das System über den Abgasstrom verlassen. 
Kohlenstoffdioxid, Acetaldehyd, Aceton, Formaldehyd, Acrylsäure und Ethylacrylat 
konnten analytisch bestimmt werden. 
Die Reaktionsfahrweise bei einem minimalen Druck (150 mbar Katalysatorfestbett) 
hat sich bewährt. Höhere Drücke lassen den Massenverlust ansteigen und mindern 
die Selektivität. Zusätzlich ermöglicht ein reduzierter Druck eine geringe Temperatur 
zur Gewährleistung der Gasphasenreaktion. Die temperaturabhängige Desorption 
der Produkte von der Katalysatoroberfläche wird mit zunehmender Temperatur 
begünstigt. Gegenläufig steigt die Kinetik der Nebenprodukte. Die optimale 
Temperatur liegt bei 240 °C und steigert die Ausbeute des 
γ-Aluminiumoxidkatalysators auf 14,8 %. Eine im Vergleich zur 90 %igen Milchsäure 
um 6,2 % erhöhte Lactoylmilchsäurekonzentration (97 %ige Milchsäure, 25,0 % L2A) 
steigert die Ausbeute auf 50,9 %. Das lineare Dimer ist folglich als Vorstufe im 
Reaktionsmechanismus von Lactid anzusehen. 
Die Versuche zeigten im Allgemeinen eine Umsetzung der Oligomere in kleine 
Moleküle. Die Konzentration des Monomers wurde kaum beeinflusst. Eine eventuell 
vermutete Polymerisation der wässrigen Milchsäure wurde nicht beobachtet. Ferner 
blieb der Verdampfer versuchsübergreifend frei von Ablagerungen. 
Trotz der Instabilität von Lactid in Anwesenheit von Wasser konnte Lactid direkt aus 
wässriger Milchsäure mit einer maximalen Ausbeute in Höhe von 50,9 % dargestellt 
werden. Die Stereoisomerie konnte dabei zu 90,4 % bis 94,5 % erhalten bleiben. 
Milde Versuchsbedingungen und kurze Verweilzeiten haben sich dabei bewährt. 
Damit die direkte Synthese konkurrenzfähiger gegenüber dem konventionellen 
Verfahren wird, welches die Präpolymerisation und die Depolymerisation umfasst, 
muss der Umsatz weiter gesteigert werden. Die Verdampfung der Milchsäure kann 
mit Hilfe eines Dünnschichtverdampfers umgesetzt werden. Die Zersetzung und die 
Racemisierung könnten damit weiter reduziert werden. 
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4.2 n-Butylacrylat 
Im Rahmen des EuroBioRef Projektes wurde ein einführendes, umfangreiches 
Katalysatorscreening bei Umgebungsdruck in einer kontinuierlichen Laboranlage 
durchgeführt. Das äquimolare Acrylsäure-/n-Butanolgemisch wurde mit einem 
Trägergasstrom über den Festbettreaktor geleitet. Als Katalysatoren wurden 
verschiedene Oxide (SiO2, γ-Al2O3 HV10/06, TiO2 HV10/36), sulfatisierte Oxide (SiO2 
KSW55, γ-Al2O3 KSW58, TiO2 KSW52,  ZrO2 KSW67, ZrO2/ MoO3/ Nd2O3 KSW71) 
und Mischoxide (WOx/ZrO2 KSW68-70) verwendet. Die Ergebnisse der Katalyse 
zeigten eine niedrige Aktivität der reinen Oxide. TiO2 erzielte mit 5,9 % den höchsten 
Umsatz bei einer Selektivität in Höhe von 17,6 %. Mit steigendem Sulfatgehalt konnte 
eine Produktbildung beobachtet werden. Die Katalyse des sulfatisierten Zirkonoxids 
(23.5 % SO4
2-) erreichte einen Umsatz von 42,2 % und eine Selektivität von 45,1 %. 
Ferner zeigten die wolframierten Zirkonoxide relativ hohe Aktivitäten mit einem 
Umsatz von 42,9 % bei einer maximalen Selektivität in Höhe von 44,5 %. 
Darüber hinaus wurden Heteropolysäuren mit Caesium dotiert (KSW64-66). Die 
immobilisierten Säuren zeigten hohe Aktivitäten von 56,9 % (Cs2,1 KSW64) bis 
64,7 % (Cs2,3 KSW65). Die Selektivität wird jedoch durch Neben- und 
Zersetzungsprodukte auf 25,8 % (Cs2,5 KSW66)  bis 33,3 % (Cs2,1 KSW64) reduziert. 
Mittelporige Pentasilzeolithe (H-ZSM-5 M25 HV09/24 H-ZSM-5 M500 HV09/25 
H-ZSM-5 M1000 HV09/22 B-MFI HV93/05) und weitporige Zeolithe 
(HY HV94/46 Mordenit HV95/41 Beta HV05/15) wurden getestet und erzielten 
versuchsübergreifend die höchsten Selektivitäten des Katalysatorscreenings bei 
Umgebungsdruck. Der H-ZSM-5 Zeolith mit einem Modul von 500 erreicht einen Wert 
von 63,9 %, der B-MFI einen Wert von 64,5 % und der HY einen Wert von 63,3 %. 
Die maximale Ausbeute wurde durch den HY Zeolithen mit 38,1 % erreicht. 
Die Katalysen des reinen Nafion und des temperaturstabilen Ionenaustauscher-
harzes Amberlyst 70 zeigten hohe Aktivitäten. Der Amberlyst 70 erzielte einen 
Umsatz von 45,1 % und eine Selektivität von 46,8 %. 
Insgesamt zeigte das Screening versuchsübergreifend die Bildung des 
Nebenproduktes Dibutylether (DBE) und in Abhängigkeit von der Verweilzeit die 
Bildung der Folgeprodukte Butyl-3-acryloxypropanoat und Butyl-3-butoxypropanoat. 
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Außerdem wurde bis auf den Amberlyst 70 eine Katalysatordesaktivierung infolge 
schlechter Desorptionen der hochmolekularen Produkte festgestellt. Zur Steigerung 
der n-Butylacrylatselektivität wurde ein weiteres Katalysatorscreening bei 90 °C 
durchgeführt. Die Nebenproduktbildung wird somit durch eine reduzierte Kinetik 
reduziert. Folgeprodukte werden durch eine Verweilzeit von unter einer Sekunde 
gehemmt. Zusätzlich wird die Desorption durch den anliegenden Unterdruck in Höhe 
von zirka 100 mbar vor dem Festbettreaktor gefördert. Die beschriebenen Parameter 
gewährleisten die Gasphasenveresterung von Acrylsäure und n-Butanol und 
ermöglichen den Einsatz von Ionenaustauscherharzen. 
Die Ergebnisse der Harze (Amberlyst, Lewatit) bestätigen die theoretischen 
Überlegungen und lassen die Selektivität auf maximal 85,0 % bei einer Ausbeute von 
20,8 % (Lewatit K 2649 HV10/44) anwachsen. Konsekutivreaktionen konnten 
ausgeschlossen und Nebenreaktionen versuchsübergreifend reduziert werden. Der 
Einfluss des Divinylbenzolgehalts des Poly(styrol-co-divinylbenzol) Gerüstes wurde 
aufgezeigt. Ferner ist der Sulfatisierungsgehalt ein entscheidender Faktor in Bezug 
auf die Aktivität und die Selektivität. Die Temperatureinstellung von 90 °C ist bei dem 
anliegenden Unterdruck von zirka 100 mbar optimal. Die Reduzierung resultiert in 
einer Flüssigphasenreaktion, die Steigerung in einer vermehrten Bildung von DBE. 
Die Variation der WHSV konnte eine Maximierung der Ausbeute auf 42,2 % bei einer 
Selektivität von 80,0 % erzielen. 
Abschließende Langzeituntersuchungen zeigten den positiven Einfluss von 
steigender Temperatur und größerem Trägergasstrom auf die Desorption auf. Die 
Katalyse über 24 h zeigte konstante Umsätze und Selektivitäten in Höhe von 36,5 % 
bzw. 82,3 %. 
Die diskutierten experimentellen Untersuchungen zeigten die Durchführbarkeit der 
Gasphasenveresterung auf. Die Bildung von Propanoaten konnte vollständig 
gehemmt werden. Weiterführenden Untersuchungen müssen den Einfluss der 
Verunreinigungen der regenerativen Edukte, welche bisweilen leider nicht durch die 
weiteren Konsortiumsmitglieder des EuroBioRef Projektes bereit gestellt wurden, auf 
das Katalysatorsystem des Lewatiten K 2649 zeigen. Zusätzliche verfahrens-
technische Analagenmodifikationen müssen durch Wasserseparation und 
Rückführungen die Ausbeute weiter steigern. 
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5 Experimenteller Teil 
5.1 Verwendete Katalysatoren, Chemikalien und Lösemittel 
Die eingesetzten, weitestgehend kommerziell erhältlichen Katalysatoren sind im 
Folgenden tabelliert. 
Tabelle 5-1 Verwendete Katalysatoren 
Bezeichnung Hersteller HV Nr. Projekt 
γ-Al2O3, D10-10 BASF 95/53 LD 
B-MFI Eigenproduktion 93/05 LD/BA 
H-β M150 Zeolyst Int. 05/15 LD/BA 
H-Mordenit M15,1 PQ Corporation 95/41 LD/BA 
H-Faujasit M55 PQ Corporation 94/46 LD/BA 
H-Faujasit M80 PQ Corporation 94/47 LD/BA 
H-ZSM-5 M25 Zeochem AG 09/24 LD/BA 
H-ZSM-5 M300 Zeochem AG 94/42 LD 
H-ZSM-5 M500 Zeochem AG 09/25 LD/BA 
H-ZSM-5 M1000 Zeochem AG 09/22 LD/BA 
H-L M5,5 Bayer 93/11 LD 
Al2O3, Pural SB1 Sasol 10/06 BA 
TiO2, P25 Evonik Degussa 10/36 BA 
SiO2, Aerosil 200 Evonik Degussa - BA 
WOx/ZrO2 MEL Chemicals 10/45 BA 
Nafion DuPont 02/03 BA 
Amberlyst 15wet Rohm and Haas 04/11 BA 
Amberlyst 16wet Rohm and Haas 10/42 BA 
Amberlyst 35wet Rohm and Haas 04/13 BA 
Amberlyst 36wet Rohm and Haas 04/10 BA 
Amberlyst 39wet Rohm and Haas 10/43 BA 
Amberlyst 46 Rohm and Haas 06/14 BA 
Amberlyst 70 Rohm and Haas 09/01 BA 
Amberlyst IR-120 (plus) Rohm and Haas - BA 
Amberlyst A21 Rohm and Haas 06/06 BA 
Lewatit 2431 Lanxess 10/41 BA 
Lewatit 2649 Lanxess 10/44 BA 
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Die fermentativ hergestellte wässrige 90 %ige Milchsäure wurde freundlicherweise 
durch Uhde Inventa-Fischer bereitgestellt. 
Acrylsäure wurde von Aldrich (≥ 99 %) und n-Butanol von Merck (≥ 99 %) bezogen. 
Die weiteren verwendeten Chemikalien und Lösemittel wurden über ABCR, Aldrich, 
Alfa Aesar, Fluka, Sigma Aldrich und VWR in Synthesequalität bzw. höherer Qualität 
bezogen.  
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5.2 Analytische Methoden 
5.2.1 Hochleistungsflüssigkeitschromatographie, HPLC 
5.2.1.1 Hochleistungsflüssigkeitschromatographie für die Quantifizierung von 
Milchsäure und Lactid 
Die Analysen wurden mit einem Merck-Hitachi LaChrom Flüssigchromatographen 
der 7000er Serie durchgeführt. Diese Serie beinhaltet einen Autosampler L-7200, 
eine Gradientenpumpe L-7100 und einen UV-VIS Detektor L-7420. 
Für die Versuchsauswertung wurde mit der von Vu [46] beschriebenen 
Umkehrphasen-Chromatographie gearbeitet. Die unpolare C18-Vertex-Säule 
(250 * 4 mm) der Firma Knauer besteht aus einem Eurospher Packungsmaterial, 
einem hochreinen, sphärischen Kieselgel, welches sich durch einheitliche 
SiO2-Strukturen auszeichnet. Die Ofentemperatur der Messkammer betrug 40 °C, 
und der UV-Detektor arbeitete bei einer Wellenlänge von 210 nm. Der 
Eluentenvolumenstrom betrug 1 ml/min und bestand aus einer Wasser- bzw. 
Acetonitrilphase. Die einzelnen Phasen wurden jeweils mit 2 ml/lEluent Phosphorsäure 
(≥ 85 %, Merck) angesäuert. Die Gradientenfahrweise bzw. die Erhöhung des 
polaren Acetonitrilanteils diente der Herabsetzung der Retentionszeiten der 
Oligomere (Tabelle 5-2). Die Proben wurden mit Ethanol (≥99,9 %, Merck) verdünnt 
und zeitnah gemessen. 
Tabelle 5-2 HPLC Gradient 
Wasser [Gew.-%] Acetonitril [Gew.-%] Zeit [min] 
95 5 0 
67 33 20 
95 5 25 
 
Die quantitative Bestimmung der Massen erfolgte mit Hilfe von Benzoesäure als 
internem Standard. Die Auftragung des Massen- über dem Flächenverhältnis ergab 
einen linearen Verlauf (R≥0,99 9). Die Massenanteilberechnung erfolgte nach Formel 
8 und Formel 9. 
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 𝑚𝑅𝑒𝑓𝑒𝑟𝑒𝑛𝑧 = 𝑓 ∙ 𝑚𝑆𝑡𝑎𝑛𝑑𝑎𝑟𝑑 ∙ 𝐴𝑅𝑒𝑓𝑒𝑟𝑒𝑛𝑧𝐴𝑆𝑡𝑎𝑛𝑑𝑎𝑟𝑑 (8)  
 𝑤𝑅𝑒𝑓𝑒𝑟𝑒𝑛𝑧 = 𝑚𝑅𝑒𝑓𝑒𝑟𝑒𝑛𝑧𝑚𝐺𝑒𝑚𝑖𝑠𝑐ℎ  (9)  
 
Die Berechnung des Umsatzes bezog sich auf den theoretischen Anteil an 
Milchsäuremonomer im Eduktgemisch. Hierzu wurden die Massen an Oligomeren in 
die theoretisch enthaltenen Monomere umgerechnet und zusammenaddiert. Dieser 
Anteil wird nach Vu [46] als superficial bezeichnet (Formel 10). 
 𝑛𝐿1𝐴,𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑓𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 = �𝑚𝐿𝑖𝐴𝑀𝐿𝑖𝐴𝑛𝑖=1  (10)  
 
Der Umsatz (Formel 11) und die Selektivität (Formel 12) berechnen sich daraus wie 
folgt: 
 𝑈𝐿𝐴 = 𝑛𝐿1𝐴,𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑓𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙,0 − 𝑛𝐿1𝐴,𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑓𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙,1𝑛𝐿1𝐴,𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑓𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙,0  (11)  
 𝑆𝐿𝐷𝐿 = 2 ∙ 𝑛𝐿𝐷𝑛𝐿1𝐴,𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑓𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙,0 − 𝑛𝐿1𝐴,𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑓𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙,1 (12)  
Tabelle 5-3 RT-Zuordnung Edukte, Produkte, Nebenprodukte, Standard 
Verbindung L1A L2A Ethylacrylat LD L3A Benzoesäure L4A L5A 
RT [min] 2,7 7,3 8,5 9,3 13,2 16,7 18,7 23,7 
 
5.2.2 Gaschromatographie, GC 
5.2.2.1 Gaschromatographie für die Quantifizierung von Acrylsäure, n-Butanol 
und n-Butylacrylat 
Die Proben wurden mit einem Gaschromatographen 6890 Serie Plus der Firma 
Hewlett Packard mit Flammenionisationsdetektor (FID) analysiert. Die Trennung 
erfolgte mit einer Säule der Firma CS aus Langerwehe (FS-20MCB, CS25178-8, 
AB003, 50 m Länge, 250 µm Innendurchmesser, 0,27 µm Filmdicke). Als Trägergas 
kam Stickstoff zum Einsatz (Ramp Pressure 0,8 bar, 10 min iso, 1 var/min, 1,5 bar). 
Die Injektortemperatur betrug 280 °C bei einem Einspritzvolumen von 1 µL. Die 
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Säule wurde mit einem Temperaturprogramm betrieben (50 °C, 15 min iso, 
10 °C/min, 240 °C, 5 min). 
Die quantitative Bestimmung der Massen erfolgte mit Hilfe von Dioxan (VWR, 
≥99,8 %) als internem Standard. Die Auftragung des Massen- über dem 
Flächenverhältnis ergab einen linearen Verlauf für n-Butanol, n-Butylacrylat und 
Dibutylether (R≥0,999), sowie einen exponentiellen Verlauf für Acrylsäure. Die 
Massenanteilberechnung erfolgte - wie oben bereits beschrieben - nach Formel 8 
und Formel 9. 
Für jede Messung wurden 400 mg Reaktionsgemisch mit 200 mg Dioxan versetzt. 
Zur Homogenisierung der nichtmischbaren Phasen wurden ferner 250 mg Aceton 
(Merck, ≥99,8 %) zugegeben. 
Die Berechnungen für den Umsatz und die Selektivität wurden auf die linearen 
Kalibrierungen von n-Butanol bezogen. 
 𝑈𝐵𝑢𝑂𝐻 = 𝑛𝐵𝑢𝑂𝐻,0 − 𝑛𝐵𝑢𝑂𝐻,1𝑛𝐵𝑢𝑂𝐻,0  (13)  
 𝑆𝐵𝐴 = 𝑛𝐵𝐴𝑛𝐵𝑢𝑂𝐻,0 − 𝑛𝐵𝑢𝑂𝐻,1 (14)  
 
Tabelle 5-4 RT-Zuordnung Edukte, Produkte, Neben-, Folgeprodukte, Standard, Lösemittel 
Verbindung Aceton DBE Dioxan BuOH BA AA BBP BAP 
RT [min] 5,3 6,7 8,1 10,9 11,7 24,6 25,5 28,3 
 
5.2.2.2 Gaschromatographie für die Quantifizierung der L-, meso- und 
D-Lactidanteile 
Die Bestimmung des L-Lactidanteils wurde mit einer chiralen GC-Säule 
(Chirasil-Dex, 25 m Länge) durchgeführt. Als Trägergas wurde Wasserstoff 
eingesetzt (2,0 ml/min). Die Säule wurde mit einem Temperaturprogramm betrieben 
(80 °C, 5 min iso, 5 °C/min, 160 °C, 15 min). 
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Tabelle 5-5 RT-Zuordnung Lactidisomere 
Verbindung meso-Lactid L-Lactid D-Lactid 
RT [min] 14,1 15,6 16,6 
 
5.2.2.3 Gaschromatographie für die qualitative Abgaszusammensetzungs-
bestimmung 
Die Gasproben wurden mit einem Gaschromatographen 6890 Serie Plus der Firma 
Hewlett Packard mit Wärmeleitfähigkeitsdetektor (WLD, 175 °C) analysiert. Die 
Trennung erfolgte mit einer Säule der Firma CS aus Langerwehe (Porapak QS, 
CS-ds0410-1, mesh80/100, 3,5 m Länge). Als Trägergas kam Helium zum Einsatz 
(2,4 bar, 3 ml/min). Die Injektortemperatur betrug 175 °C bei einem Einspritzvolumen 
von 1 ml. Die Säule wurde mit einem Temperaturprogramm betrieben (35 °C, 
15 min iso, 15 °C/min, 200 °C, 35 min). 
Tabelle 5-6 RT-Zuordnung Zersetzungsprodukte 
Verbindung CO2 H2O Acetaldehyd Aceton 
RT [min] 5,8 14,9 18,9 22,1 
 
5.2.3 Gaschromatographie-Massenspektrometrie, GC-MS 
Die GC-MS Spektren wurden mit einem Varian Saturn 3 GC-MS Spektrometer mit 
Elektron Ionisations (EI) Detektor (Scan-Zeit 1000 s, Massenbereich: 20 m/z bis 
450 m/z) gemessen. Es kam eine Säule der Firma CS Langerwehe zum Einsatz 
(CS 25090-8, OV1701CB, Länge 50 m, Innendurchmesser 250 µm, Schichtdicke 
0,25 µm). Als Trägergas diente Helium (0,83 bar). Das Einspritzvolumen betrug 1 µL 
bei einer Injektortemperatur von 260 °C. 
5.2.4 Kernspinresonanzspektroskopie, NMR 
1H-, 13C- und 31P-NMR-Spektren wurden mit einem Varion Inova 400 (1H: 400 MHz, 
13C: 100 MHz) aufgenommen. Messungen erfolgten in deuterierten Lösungsmitteln 
mit 1 % Gehalt an Tetramethylsilan als internem Standard. 
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5.2.5 Atomemissionsspektrometrie mit induktiv gekoppeltem Plasma, ICP-OES 
Die Messungen erfolgten mittels eines Spectro-Flame D der Firma Spectro. Die 
Proben wurden vor der Einwaage bei 120 °C getrocknet. Proben zur Si-, Ti-, Zr- und 
Al-Bestimmung wurden in 5 ml HNO3 (65 Gew.-%), 5 ml H2O und 40 ml HF 
(10 Gew.-%) gelöst. Proben zur Si- und Zr/Mo-Bestimmung wurden in 2 ml H2SO4 
(96 Gew.-%), 8 ml H2O und 40 ml HF (10 Gew.-%) gelöst. Proben zur Cs-, und W-
Bestimmung wurden in NaOH (5 ml, 10 Gew.-%) und 45 ml H2O gelöst. Zur 
Bestimmung von Nd wurde die Probe in 10 ml HNO3 gelöst. Die Probenmenge 
betrug jeweils ca. 40 mg. 
5.2.6 Röntgenpulverdiffraktometrie, XRD 
Röntgenpulverdiffraktogramme wurden mit dem Gerät Siemens D5000 mit 
nickelgefilterter Cu-Kα-Strahlung im 2Θ-Bereich von 3 ° bis 90 ° aufgenommen. Die 
Scangeschwindigkeit betrug 0.02 °/sec. 
5.2.7 Stickstoff Adsorptionsisotherme, BET 
Stickstoff Adsorptionsisothermen wurden mit dem Gerät Micromeritics ASAP 2010 
bei 77 K gemessen. Die BET-Oberflächen wurden nach der BET-Gleichung von 
Brunauer, Emmett und Teller im Partialdruckbereich p/p0 von 0,05 – 0,25 berechnet. 
Die Mikroporenoberfläche und das Mikroporenvolumen wurden für Poren im Bereich 
von 0,2 nm bis 2 nm nach der MP Methode von Mikhail, Brunauer und Bodar 
berechnet („t-Plot-Methode“). Die Mesoporenoberfläche, das Mesoporenvolumen und 
die Verteilung des Porendurchmessers wurde nach dem BJH Modell von Barret, 
Joyner und Halenda für Porengrößen von 2 nm bis 100 nm berechnet. 
5.2.8 Temperaturprogrammierte Desorption von Ammoniak, TPD 
Die Ammoniak TPD Messungen wurden mit der TPD 1100 der Firma Thermofinion 
durchgeführt. Die Proben wurden bei 400 °C in Stickstoffatmosphäre aufgeheizt und 
anschließend mit einem Gasgemisch aus 3 Vol.-% Ammoniak und 97 Vol.-% Argon 
beladen. Eine weitere 60 min andauernde Begasung mit Stickstoff bei 120 °C 
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verringerte die Ammoniakphysisorption. Die Messung des desorbierenden 
Ammoniaks erfolgte mit einem Temperaturgradienten von 10 °C/min, beginnend bei 
Raumtemperatur bis 1000 °C. Der dabei anliegende Argonvolumenstrom liegt bei 
20 ml/min. 
5.2.9 Thermogravimetrische Analyse, TGA 
Die Thermogravimetrische Analyse erfolgte mit Hilfe eines Netsch STA 409C. Der 
Temperaturgradient von 2 °C/min wurde bei Raumtemperatur gestartet und endete 
bei 1010 °C. Als Referenz wurde Aluminiumoxid verwendet. 
5.2.10 Fourier-Transformierte-Infrarot-Spektroskopie, FT-IR 
Die pulverförmigen Proben wurden mit Hilfe einer Graseby Specac 15 t Presse bei 
einer Kraft von 8 t über 5 min tablettiert. Die Messung der Py-FT-IR 
Adsorptionsspektren wurde anschließend mit dem Protege 460 der Firma Nicolet 
aufgenommen. Die Presslinge wurden über zwei Stunden bei einer Temperatur von 
400 °C und einem Druck von 10-3 Torr kalziniert. Beim Abkühlen der Probe bis auf 
eine Temperatur von 50 °C wurde der Hintergrund fünfmal bei 400 °C, 300 °C, 
200 °C, 100 °C und 50 °C gemessen. Nachfolgend wurde Pyridin adsorbiert und die 
Messzelle erneut auf 400 °C erhitzt. Die obigen Temperaturen wurden hierzu jeweils 
eine Stunde konstant gehalten, bevor das Spektrum aufgenommen wurde. 
5.2.11 Coulometrische Karl-Fischer-Titration, KFT 
Die quantitative Bestimmung von Wasser wurde mit einem Methrom 756 KF 
Coulometer mit Hydranal als Titrant durchgeführt [123]. 
5.2.12 Bestimmung der Ionenaustauschkapazität 
Nach der Literaturvorschrift [119] wurde die Ionenaustauschkapazität bestimmt. Hierzu 
wurden 5 g des Ionenaustauscherharzes in einer kleinen Chromatographiesäule mit 
250 ml 3 mol/l Salzsäure vollständig in die protonierte Form übergeführt. 
Anschließend wird im Zeitraum von einer Stunde mit neutralem Wasser bis zur 
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neutralen Reaktion des Eluats gewaschen und schließlich in einer Stunde mit 200 ml 
1 mol/l NaCl die gesamte Ionenaustauscherkapazität ebenfalls bis zur neutralen 
Reaktion des Eluats als HCl heruntergewaschen. Das Eluat wird auf 250 ml verdünnt 
und mit 0,1 mol/l NaOH Maßlösung als Indikator dreimal titriert. 
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5.3 Präparative Methoden 
5.3.1 Zeolithe 
5.3.1.1 B-MFI Synthese 
Der eingesetzte B-MFI Pentasilzeolith wurde nach der Literaturvorschrift [124] 
hergestellt. 
5.3.1.2 Tablettierung 
Die verwendeten Zeolithe sind in Tabelle 5-1 aufgelistet, weitestgehend kommerziell 
erhältlich und lagen jeweils pulverförmig vor. Für den kontinuierlichen Einsatz wurde 
das Zeolithpulver in einer Graseby Specac 20 t Presse über einen Zeitraum von zehn 
Minuten und einer Kraft von 10 t gepresst. Der Edelstahlzylinder hatte dabei einen 
Durchmesser von 20 mm. Die erhaltenen Tabletten wurden in einem Mörser 
zerkleinert. Anschließend wurde die gewünschte Partikelgrößenfraktion mittels 
Analysesieben separiert. 
5.3.1.3 Verstrangung 
Die Katalysatorverstrangung geschah in Anlehnung an die Literatur [113]. Eine Masse 
von 150 g des jeweiligen Zeolithpulvers wurde mit 10 Gew.-% Disperal P2 (Sasol, 
HV 10/05) vermengt. Disperal besteht zum überwiegenden Gewichtsanteil aus 
Aluminiumoxid (72 Gew.-%). Ferner sind Spuren von Natriumoxid (0,002 Gew.-%) 
und dem Nitrat-Anion NO3- (4,0 Gew.-%) enthalten. Zusätzlich wurden weitere 
7 Gew.-% Cerestal AJ 12015 (Cerestar Polyols GmbH) hinzugegeben. Der 
organische Binder besteht aus Methylcellulose und hat einen sehr geringen 
Gewichtsanteil an Natrium (0,011 Gew.-%). Das Gemisch wurde in einem Kneter der 
Firma Werner & Pfleiderer vermengt. In die homogene Masse wurde wässrige 
Essigsäure (2 Gew.-%) pipettiert bis ein homogener, hochviskoser Teig entstand. Die 
Masse wurde anschließend in einem Strangextruder durch eine 2 mm Düse 
extrudiert. Die Masse an Essigsäure und der Extruderdruck variierte in Abhängigkeit 
vom Katalysator (Tabelle 5-7). 
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Tabelle 5-7 Essigsäuremassen in Abhängigkeit vom Zeolith 
Zeolith HV Nr. Essigsäure 2 Gew.-% Extruderdruck 
H-Faujasit M55 94/46 93,95 g ≥ 50 bar 
H-ZSM-5 M500 09/25 59,77 g 50 - 70 bar 
H-ZSM-5 M1000 09/22 83,36 g 30 bar 
 
Die extrudierten Stränge wurden über Nacht im Trockenofen bei 110 °C getrocknet 
und sodann bei einer Temperatur von 550 °C über 6 Stunden kalziniert. Die Heizrate 
lag bei 1 °C/min. Die erhaltenen Stränge wurden in einem Mörser zerkleinert. 
Anschließend wurde die gewünschte Partikelgrößenfraktion mittels Analysesieben 
separiert. 
5.3.2 Oxide 
Die eingesetzten, kommerziellen Oxide lagen pulverförmig vor und wurden nach der 
Vorschrift 5.3.1.2 für den kontinuierlichen Einsatz präpariert. Aluminiumhydroxid 
wurde über 6 Stunden bei 550 °C kalziniert (Temperaturgradient 1 °C/min) um 
γ-Aluminiumoxid zu erhalten. 
5.3.3 Mischoxide 
Das wolframierte Zirkoniumhydroxid (MEL Chemicals, HV 10/45) wurde bei 500 °C, 
650 °C, 800 °C bzw. 900 °C über 3 Stunden kalziniert (Temperaturgradient 
1 °C/min). Es zeigten sich tetragonale und monokline Phasen. Das Pulver wurde 
anschließend analog zu Vorschrift 5.3.1.2 präpariert. 
5.3.4 Sulfatisierte Oxide 
5.3.4.1 Sulfatisiertes Al2O3, SiO2 und TiO2 
Aluminiumhydroxid wurde über 6 Stunden bei 550 °C kalziniert (Temperaturgradient 
1 °C/min). Das erhaltene γ-Aluminiumoxid und die beiden weiteren Oxide wurden 
nach der „Incipient Wetness Method“ [114] behandelt. Konzentrierte Schwefelsäure 
(Merck, 95-97 %ig) wurde mit demineralisiertem Wasser zu oxidspezifischen 
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Lösungen verdünnt. Das Volumen der Lösung wurde vollständig durch 10 g des 
Oxids aufgesogen (IWM) und war abhängig von der Aufnahmefähigkeit. 
Tabelle 5-8 Schwefelsäureverdünnung in Abhängigkeit des Oxids 
Oxid Bezeichnung HV Nr. 
Schwefelsäure 
95 - 97 %ig 
VE-Wasser 
Al2O3 Pural SB1 - 1,053 g 11 g 
SiO2 Aerosil 200 - 1,053 g 75 g 
TiO2 P25 10/36 1,053 g 30 g 
 
Das feuchte, gesättigte Gemisch wurde mit Hilfe eines Glasstabs homogenisiert und 
ruhte 90 Minuten. Das Gemisch wurde sodann über 24 Stunden bei 60 °C und 
anschließend über 24  Stunden bei 100 °C getrocknet. Der gemörserte Feststoff 
wurde bei 550 °C über 6 Stunden kalziniert (Temperaturgradient 1 °C/min) und 
anschließend analog zu Vorschrift 5.3.1.2 präpariert. 
5.3.4.2 Sulfatisiertes ZrO2 
Nach der Literaturvorschrift [115] wurden 79,28 g Ammoniumsulfat und 32,23 g 
Zirkonylchlorid-Octahydrat jeweils separat gemörsert und im weiteren Verlauf zu 
einem geschmeidigen Teig vermengt. Die Masse ruhte 21 h bei Raumtemperatur und 
trocknete dabei. Anschließend wurde das Gemisch gemörsert und über 5 Stunden 
bei 600 °C kalziniert (Temperaturgradient 1 °C/min). Nach der weiteren Behandlung 
endsprechend Vorschrift 5.3.1.2 wurden die Katalysatoren vor dem Einsatz über 
6 Stunden bei 300 °C aktiviert. Der Gewichtsverlust betrug dabei 3 %. 
5.3.5 Sulfatisierte Mischoxide 
Nach der Literaturvorschrift [116] wurde 52,31 g Zirkonylchlorid-Octahydrat in 340 ml 
demineralisiertem Wasser gelöst. Zusätzlich wurden 0,36 g Neodym(III)-oxid in 30 g 
Schwefelsäure (2 Mol/l) gelöst. Beide Lösungen wurden vermischt. Durch die Zugabe 
von wässriger Ammoniaklösung (Merck, >25 Gew.-%) wurde ein pH-Wert von 9,5 
eingestellt, dabei entstand ein weißer Niederschlag, den man 24 h altern ließ, 
abfiltrierte und mit demineralisiertem Wasser wusch (3×100 ml). Anschließend wurde 
die Masse bei 110 °C für 14,5 Stunden getrocknet. Sodann wurde die Trockenmasse 
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mit einer Lösung bestehend aus 2,78 g Ammoniumheptamolybdat-Tetrahydrat und 
80 g einer 0,5 molaren Schwefelsäure über 14,5 Stunden gerührt. Die grünweiße 
Suspension wurde unter Rühren bei 70 °C eingedampft und sodann bei 80 °C über 
Nacht getrocknet. Nach dem Mörsern wurde das Pulver analog zu Vorschrift 5.3.1.2 
behandelt und anschließend bei 600 °C über 4 Stunden kalziniert 
(Temperaturgradient 1 °C/min). Das grünliche Pulver erfuhr dabei einen 
Gewichtsverlust von 24 %. 
5.3.6 Caesiumdotierte Heteropolysäure 
Nach der Literaturvorschrift [117] wurden unterschiedlich dotierte Heteropolysäuren 
der Form CsxH3-xPW12O40 synthetisiert. Phosphorwolframsäure-Hydrat (15,2 g) 
wurde in demineralisiertem Wasser zu einer 0,08 molaren Lösung gelöst. Ferner 
wurde Caesiumcarbonat in demineralisiertem Wasser zu einer 0,125 molaren Lösung 
gelöst. In Abhängigkeit von der Dotierung wurden unterschiedliche Massen der 
Caesiumlösung innerhalb von 30 Minuten zur Phosphorwolframsäurelösung getropft 
(Tabelle 5-9). Dabei entstand ein weißer Niederschlag. 
Tabelle 5-9 Mischungsverhältnis der 0,125 molaren Caesiumlösung 
Caesiumgehalt Caesiumcarbonat VE Wasser Caesiumlösung 
2,1 1,612 g 39,58 g 41,192 g 
2,3 1,766 g 43,35 g 45,116 g 
2,5 1,919 g 47,12 g 49,039 g 
 
Die Suspension wurde über Nacht gerührt, anschließend bei 70 °C eingedampft und 
sodann über Nacht bei 100 °C getrocknet. Der erhaltene Feststoff wurde gemörsert 
und analog zu der Vorschrift 5.3.1.2 präpariert. 
5.3.7 Polymere Ionenaustauscherharze 
Die eingesetzten Ionenaustauscherharze sind in Tabelle 5-1 aufgelistet. Die stark 
sauren Amberlyste (Rohm and Haas) wurden jeweils vor Versuchsbeginn über Nacht 
bei 110 °C getrocknet. Dasselbe Prozedere wurde mit den ebenfalls stark sauren 
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Lewatiten (Lanxess) durchgeführt. Die jeweiligen Massenverluste bzw. 
Trockenmassen sind in Tabelle 5-10 eingetragen. 
Tabelle 5-10 Charakterisierung der Ionenaustauscherharze 
Ionenaus-
tauscherharz Bezeichnung 
HV 
Nr. 
 Eigenschaften Trockenmasse [%] 
Schüttdichte 
[kg/m3] 
Amberlyst 15 wet 04/11  stark azide 55,8 589 
Amberlyst 16 wet 10/42  stark azide 43,2 821 
Amberlyst 35 wet 04/13  stark azide 51,0 561 
Amberlyst 36 wet 04/10  stark azide 47,8 941 
Amberlyst 39 wet 10/43  stark azide 34,8 870 
Amberlyst 46 wet 06/14  stark azide 93,3 442 
Amberlyst 70 09/01  stark azide 44,2 890 
Amberlyst IR-120 (plus) -  stark azide 49,5 790 
Lewatit 2431 10/41  stark azide 34,8 683 
Lewatit 2649 10/44  stark azide 100,0 566 
 
Nafion wurde für 16 h bei 160 °C unter Vakuum getrocknet und unverzüglich in den 
Festbettreaktor eingefüllt. 
5.3.8 Synthese von konzentrierter/verdünnter Milchsäure 
Die 90 %ige wässrige Milchsäure wurde in einem Becherglas auf 80 °C erhitzt, bis 
die berechnete Wassermasse verdampft war. Anschließend wurde die Lösung 48 h 
Stunden gerührt. Der Wassergehalt wurde sodann mit Hilfe der Karl-Fischer-Titration 
und die Milchsäurezusammensetzung mittels der HPLC überprüft. 
Um eine bestimmte Wasserkonzentration in der Milchsäure erzielen zu können, muss 
neben dem tatsächlich vorkommenden Wasser im Ausgangsgemisch zusätzlich das 
entstehende Wasser berechnet werden. Letzteres entsteht durch Hydrolyse, deren 
Gleichgewicht durch Wasserseparation verschoben wird. 
 𝑚𝐻2𝑂,𝐻𝑦𝑑𝑟𝑜𝑙𝑦𝑠𝑒 = ��𝑛𝐿𝑛𝐴,𝑋%−𝑛𝐿𝑛𝐴,90%� ∙ 𝑖𝑁
𝑖=2
 (15)  
 𝑚𝐻2𝑂,𝑔𝑒𝑠𝑎𝑚𝑡 = 𝑚𝐻2𝑂,90% + 𝑚𝐻2𝑂,𝐻𝑦𝑑𝑟𝑜𝑙𝑦𝑠𝑒  (16)  
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Für die Synthese der verdünnten 77 %igen Milchsäure wurde die entsprechende 
Masse an Wasser hinzugegeben und simultan 48 h gerührt und analytisch 
untersucht. 
5.3.9 Synthese von Lactoylmilchsäure für die HPLC 
In Anlehnung an die Vorschrift [125] wurden 300 mg enantiomeres Lactid in 50 ml 
Wasser (HPLC Qualität) gelöst und über 15 Stunden gerührt. Sodann wurden weitere 
50 ml Wasser hinzugefügt. Die Kalibrierung erfolgte zeitnah. 
Für konzentrierte Lactoylmilchsäure wurde die oben beschriebene Vorschrift analog 
mit 600 mg an enantiomerem Lactid durchgeführt. 
5.3.10 Synthese von Butyl-3-butoxypropanoat für die GC 
Nach der Literaturvorschrift [126] wurde Butyl-3-butoxypropanoat aus n-Butylacrylat 
und n-Butanol synthetisiert. Ein Mol n-Butylacrylat wurde vorgelegt und mit einer 
Lösung, bestehend aus 2 g Natrium gelöst in 25 ml n-Butanol, gemischt. Die 
exotherme Reaktion wurde gerührt und auf 40 °C gekühlt. Nach Abklingen der 
Reaktion wurde das Gemisch über Nacht bei Raumtemperatur gerührt. Nach 
beendeter Zugabe wurde zu der Reaktionslösung 1,282 g Hydrochinon als Inhibitor 
gegeben. Dies sollte beim anschließenden Refluxieren für 3 Stunden bei 110 °C die 
Polymerisation von Acrylsäure verhindern. Danach wurde die Reaktionslösung mit 
3,8 ml 98 %ige Essigsäure neutralisiert. 
Die Reinigung und Isolierung des Oxyesters erfolgte durch eine 
Säulenchromatographie. Als stationäre Phase wurde Kieselgel 60 (Korngröße 
0,063 mm bis 0,2 mm) und als mobile Phase ein Gemisch aus Essigsäureethylester 
(35 %ig) mit n-Hexan (65 %ig) verwendet. Die Fraktionen wurden mit einer 
Dünnschichtchromatographie (DC-Alufolien, Kieselgel) auf das Propionat untersucht. 
Als Färbereagenz diente eine Vanilin Lösung (4,3 g Vanilin, 100 ml Ethanol, 1,25 ml 
Schwefelsäure (98 %ig)). Die entsprechenden Fraktionen wurden gesammelt und 
das Lösungsmittelgemisch mit einem Rotationsverdampfer abgetrennt. 
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5.3.11 Synthese von Butyl-3-acryloxypropanoat für die GC 
In Anlehnung an die Literaturvorschrift [126] wurde Butyl-3-acryloxypropanoat aus 
n-Butylacrylat und Acrylsäure synthetisiert. Die Vorgehensweise wurde analog zu 
Kapitel 5.3.10, jedoch ohne Katalysator durchgeführt. Eine qualitative 
Peakzuordnung des Addtionsfolgeprodukte konnte durchgeführt werden. 
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5.4 Versuchsaufbau der Katalyseversuche 
Für den Aufbau der Anlagen wurden nahtlose Edelstahlrohre der Qualität 1.4571 
verwendet. Die Temperaturen der Öfen und der Verdampfer wurden mittels Jumo 
iTron Thermoreglern eingestellt. 
5.4.1 Kontinuierliche Lactidsynthese 
In dem Fließbild in Abbildung 5-1 wird die Funktionsweise der kontinuierlich 
betriebenen Unterdruckversuchsanlage deutlich.  
Die Vakuumpumpe LVS 300p (P2) und der Vakuum-Controller der Firma Ilmvac 
realisieren Reaktionsdrücke im Bereich von 20 mbar bis 1000 mbar. Der anliegende 
Druck wird kontinuierlich über einen analogen Monometer (PI/01) und eine digitale 
Anzeige im Controller angezeigt. 
M
TIC
02
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M
P 1
Probe 1
N2
FIC
01
PI
01
TIC
01
Abgas
P 2
Probe 2
 
Abbildung 5-1 Fließbild der kontinuierlich betriebenen Unterdruckversuchsanlage (LD) 
Die wässrige Milchsäure wird dem System über eine Fink  Ritmo 05/03 Pumpe (P1) 
zugeführt. Bei dieser Pumpe handelt es sich um eine selbstansaugende Präzisions-
Membrandosierpumpe mit zwangsgesteuerter Ventiltechnik. Diese Technik 
ermöglicht einen absoluten Druckbereich von 0 bar bis 4 bar und infolgedessen eine 
Unterdruckfahrweise. 
Ferner wird der Trägergasstrom (Stickstoff, Westfalen, 99,999 Vol.-%) durch einen 
thermischen Massendurchflussregler SLA5850E der Firma Brooks geregelt und in 
die Anlage geleitet.  
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Am Mischpunkt treffen beide Ströme aufeinander und gelangen in den Verdampfer. 
Dieser besteht aus einem 28 cm langen Edelstahlrohr mit einem Innendurchmesser 
von 4 mm. Zur Vergrößerung der Oberfläche ist das Innere des Verdampfers mit 
inerten Glaskugeln gefüllt (Roht, 1,25 mm - 1,65 mm, 1415 kg/m3 Schüttdichte). 
Anschließend gelangt das Gasgemisch in den temperierten Plug-Flow-Reaktor, 
welcher in den Umluftofen eingebaut wurde. Dieser hat, bei einer Länge von ca. 
65 cm, einen Innendurchmesser von 6 mm und wird mit einem Katalysatorfestbett 
gefüllt. 
Das Reaktionsgemisch wird sodann in der Kühlzone von der Reaktionstemperatur 
auf die eingestellte Kryostattemperatur (Lauda, RML 6, RT ≤ TKryostat ≤ -25 °C). 
Nachdem Umbau der Anlage (Kapitel 3.1.6) wird die Temperatur durch ein Eisbad 
gesenkt. Ein Teil des Gemisches kondensiert bzw. kristallisiert daraufhin (Probe 1). 
Das restliche Gemisch passiert die Vakuumpumpe und kondensiert im entspannten 
Bereich bei Atmosphärendruck (Probe 2). Der doppelwandige Scheidetrichter ist 
analog zum ersten Kondensator an den Kühlkreislauf des Kryostaten angeschlossen. 
Der Anlagenaufbau ermöglicht eine offline Messung des Abgasstroms. Der reale 
Anlagenaufbau wird in der folgenden Abbildung ersichtlich. 
 
Abbildung 5-2 LD Laboranlage 
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5.4.2 Kontinuierliche n-Butylacrylatsynthese 
5.4.2.1 Umgebungsdruckversuche 
Das folgende Fließbild (Abbildung 5-3) zeigt die kontinuierlich betriebene Anlage zur 
n-Butylacrylatsynthese. Die Versuche in dieser Anlage wurden bei Umgebungsdruck 
durchgeführt. Das analoge Manometer zeigte den herrschenden Druck vor dem 
Plug-Flow-Reaktor an. 
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Abbildung 5-3 Fließbild der kontinuierlich betriebenen Umgebungsdruckversuchsanlage (BA) 
Acrylsäure (P1) und n-Butanol (P2) werden dem System separat zugeführt (Fink  
Ritmo 05/03 Membrandosierpumpe). Am Mischpunkt treffen die Substratströme 
jeweils auf den thermisch geregelten (Brooks, SLA5850E) Trägergasstrom 
(Stickstoff) und passieren den Verdampfer. Dieser hat bei einer Länge von 25 cm 
einen Innendurchmesser von 4 mm und ist mit inerten Glaskugeln gefüllt (Roht, 
1,25 mm - 1,65 mm, 1415 kg/m3 Schüttdichte). Anschließend werden die 
Gasgemische (AA/N2 und BuOH/N2) vermischt und über das Katalysatorfestbett in 
den Plug-Flow-Reaktor geleitet. Dieser hat einen Innendurchmesser von 6 mm. Dann 
wird das Reaktionsgemisch in einem doppelwandigen Scheidetrichter kondensiert. 
Als Wärmetauscher dient ein RK 8 CS Kryostat der Firma Lauda (RT ≤ TKryostat ≤ 
-15 °C). 
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Abbildung 5-4 BA Umgebungsdrucklaboranlage 
5.4.2.2 Unterdruckversuche 
Das folgenden Fließbild (Abbildung 5-5) zeigt den schematischen Aufbau der 
Versuchsanlage für Unterdruckversuche. Die Vakuumpumpe LVS 300p (P2) der 
Firma Ilmvac realisiert Reaktionsdrücke im Bereich von 20 mbar bis 1000 mbar. Der 
anliegende Druck wird kontinuierlich über einen analoges Manometer (PI/01) und ein 
digitales 600071 Grobvakuummeter der Firma Ilmvac (PI/02) angezeigt. 
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Abbildung 5-5 Fließbild der kontinuierlich betriebenen Unterdruckversuchsanlage (BA) 
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Acrylsäure und n-Butanol werden mit einem Polymerisationsinhibitor (Hydrochinon) 
als Gemisch vorgelegt und in das System gepumpt (P1, Fink Ritmo 05/03 
Membrandosierpumpe). Das Gemisch trifft am Mischpunkt auf den thermisch 
geregelten (Brooks, SLA5850E) Trägergasstrom (Stickstoff). Das Gemisch passiert 
den Verdampfer. Dieser hat bei einem Innendurchmesser von 4 mm eine 
Gesamtlänge von 30 cm bzw. 60 cm und ist mit inerten Glaskugeln gefüllt (Roht, 
1,25 mm - 1,65 mm, 1415 kg/m3 Schüttdichte). Anschließend gelangt das Gemisch in 
den Plug-Flow-Reaktor (Innendurchmesser 6 mm), in welchem sich das 
Katalysatorfestbett befindet. Sodann wird ein Teil des Reaktionsgemisches in einem 
doppelwandigen Scheidetrichter kondensiert. Das restliche gasförmige 
Reaktionsgemisch passiert die Vakuumpumpe (P2) und kondensiert im entspannten 
Bereich bei Atmosphärendruck im zweiten Kondensator. Beide Wärmetauscher sind 
in Reihe geschaltet und werden durch den RK 8 CS Kryostat der Firma Lauda (RT ≤ 
TKryostat ≤ -15 °C) gekühlt. 
 
Abbildung 5-6 BA Unterdrucklaboranlage 
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A  Anhang 
Tabelle A1 Versuchsnummern der Lactidexperimente 
Versuch Katalysator HV Nummer 
Reglerdruck     
[mbar] 
Temperatur 
[°C] 
Stickstoff 
[ml/min] 
LA      
[%] 
MV34 - - 20 180 80 90 
MV35 B-MFI 93/05 20 180 80 90 
MV36 H-ZSM-5 09/22 20 180 80 90 
TR01 H-ZSM-5 94/42 20 180 80 90 
TR03 H-ZSM-5 09/24 20 180 80 90 
TR10 Beta 92/62 20 180 80 90 
TR08 L 93/11 20 180 80 90 
TR09 Mord 94/39 20 180 80 90 
MV32 HY 94/47 20 180 80 90 
TR24/MV34 D10-10 95/53 20 180 0/80 90 
TR53/52 D10-10 95/53 100 180 0/80 90 
TR31/37 D10-10 95/53 200 180 0/80 90 
TR27/39 D10-10 95/53 300 180 0/80 90 
TR29/41 D10-10 95/53 400 180 0/80 90 
MV73/TR38 D10-10 95/53 500 180 0/80 90 
TR32/43 D10-10 95/53 600 180 0/80 90 
TR28/51 D10-10 95/53 700 180 0/80 90 
TR30/48 D10-10 95/53 800 180 0/80 90 
TR33/50 D10-10 95/53 900 180 0/80 90 
TR34/36 D10-10 95/53 1000 180 0/80 90 
PM18 D10-10 95/53 20 90 80 90 
MV47/PM21/MV48 D10-10 95/53 20 120 80 77/90/97 
MV38/PM20/MV45 D10-10 95/53 20 150 80 77/90/97 
MV37/PM23/MV40 D10-10 95/53 20 180 80 77/90/97 
MV39/PM22/MV50 D10-10 95/53 20 210 80 77/90/97 
MV41/PM25/MV51 D10-10 95/53 20 240 80 77/90/97 
PM27 D10-10 95/53 20 270 80 90 
MV59 3 g D10-10 95/53 20 240 80 97 
MV51 5 g D10-10 95/53 20 240 80 97 
MV60 7 g D10-10 95/53 20 240 80 97 
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Versuch Katalysator HV Nummer 
Reglerdruck     
[mbar] 
Temperatur 
[°C] 
Stickstoff 
[ml/min] 
LA      
[%] 
TF 12 1,25-2 mm D10-10 95/53 20 210 80 90 
TF 11 0,71-1 mm D10-10 95/53 20 210 80 90 
Tabelle A2 Versuchsnummern der Butylacrylatexperimente 
Versuch Katalysator Kat.Nr. Temperatur [°C] 
Druck 
[bar] 
Kat.Masse 
[g] 
WHSV 
[h-1] 
Zeit 
[h] 
SW03 Glaskugeln - 180 1 5 4,4 5 
SW15 SiO2 - 180 1 5 4,4 5 
SW14 γ-Al2O3 HV10/06 180 1 5 4,4 5 
SW06 TiO2 HV10/36 180 1 5 4,4 5 
SW11 10%SO4/SiO2 KSW55 180 1 5 4,4 5 
SW13 10%SO4/γ-Al2O3 KSW85 180 1 5 4,4 5 
SW10 10%SO4/TiO2 KSW52 180 1 5 4,4 5 
SW25 SO42-/ZrO2 KSW67 180 1 5 4,4 5 
SW28 SO2-/ZrO2-MoO3-Nd2O3 KSW71 180 1 5 4,4 5 
SW21 15%WO4/ZrO2 500°C KSW68 180 1 5 4,4 5 
SW24 15%WO4/ZrO2 650°C KSW69 180 1 5 4,4 5 
SW22 15%WO4/ZrO2 800°C KSW70 180 1 5 4,4 5 
SW20 Cs2.1H0.5PW12O40 KSW64 180 1 5 4,4 5 
SW23 Cs2.3H0.5PW12O40 KSW65 180 1 5 4,4 5 
SW26 Cs2.5H0.5PW12O40 KSW66 180 1 5 4,4 5 
SW07 H-ZSM-5 M25 HV09/24 180 1 5 4,4 5 
SW08 H-ZSM-5 M500 HV09/25 180 1 5 4,4 5 
SW09 H-ZSM-5 M1000 HV09/22 180 1 5 4,4 5 
SW04 B-MFI HV93/05 180 1 5 4,4 5 
SW05 HY M55 HV94/46 180 1 5 4,4 5 
SW17 Beta M150 HV05/15 180 1 5 4,4 5 
SW16 Mordenit HV95/41 180 1 5 4,4 5 
SW29 Nafion HV02/03 180 1 5 4,4 5 
SW12 Amberlyst 70 HV09/01 180 1 5 4,4 5 
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Tabelle A3 Versuchsnummern der Butylacrylatexperimente 
Versuch Katalysator Kat.Nr. Temperatur [°C] 
Druck 
[mbar] 
Kat.-Vol. 
[ml] 
WHSV 
[h-1] 
Zeit  
[h] 
SvW01 Glaskugeln - 90 100 5 - 4 
SvW07 Amberlyst 15 HV04/11 90 100 5 3,4 4 
SvW08 Amberlyst 16 HV10/42 90 100 5 2,5 4 
SvW09 Amberlyst 35 HV04/13 90 100 5 3,6 4 
SvW19 Amberlyst 36 HV04/10 90 100 3 3,7 4 
SvW15 Amberlyst 39 HV10/43 90 100 5 3,7 4 
SvW20 Amberlyst 46 HV06/14 90 100 3 6,3 4 
SvW04 Amberlyst 70 HV09/01 90 100 5 2,2 4 
SvW16 Amberlyst 120 - 90 100 5 2,5 4 
SvW17 Lewatit K 2431 HV10/41 90 100 5 2,5 4 
SvW18 Lewatit K 2649 HV10/44 90 100 5 4,1 4 
SvW22 Lewatit K 2649 HV10/44 75 100 5 3,7 4 
SvW23 Lewatit K 2649 HV10/44 105 100 5 3,6 4 
SvW21 Lewatit K 2649 HV10/44 120 100 5 3,6 4 
SvW24 Lewatit K 2649 HV10/44 90 100 5 2,7 4 
SvW25 Lewatit K 2649 HV10/44 90 100 5 1,9 4 
CS13 Lewatit K 2649 HV10/44 90 100 5 3,9 4 
CS16 Lewatit K 2649 HV10/44 90 100 5 3,1 4 
CS17 Lewatit K 2649 HV10/44 90 100 5 3,6 4 
CS18 Lewatit K 2649 HV10/44 90 100 5 5,0 4 
CS25 Lewatit K 2649 HV10/44 90 100 5 5,0 24 
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